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DESCRIPCION
Procedimiento de polimerizacion en fase de suspension espesa

La presente invencidn se refiere a la polimerizacidon de olefinas en reactores con fase de suspension espesa y, mas
particularmente, a la polimerizacién en dos o mas reactores dispuestos en serie. La expresion “fase de suspension
espesa” se indicara de aqui en adelante como “slurry”.

En la polimerizacion de olefinas en slurry, ya bien conocida, un monémero olefinico y opcionalmente un
comonomero olefinico se polimerizan en presencia de un catalizador en un diluyente en donde el producto
polimérico sélido es suspendido y transportado.

La polimerizacion se lleva a cabo habitualmente a temperaturas del orden de 50-125° C y a presiones del orden de
1-100 bares absolutos. El catalizador empleado puede ser cualquier catalizador utilizado habitualmente para la
polimerizacion de olefinas tales como catalizadores de 6xido de cromo, catalizadores Ziegler-Natta o catalizadores
de tipo metaloceno.

Muchos sistemas de reactores multiples utilizan reactores de tipo bucle, los cuales son de una construccion tubular
continua y que comprenden al menos dos, por ejemplo cuatro, secciones verticales y al menos dos, por ejemplo
cuatro, secciones horizontales. El calor de polimerizacion es disipado generalmente empleando intercambio indirecto
con un medio de enfriamiento, con preferencia agua, en camisas que rodean al menos parte del reactor de bucle
tubular. El volumen de cada reactor de tipo bucle de un sistema de mdltiples reactores puede variar pero
normalmente es del orden de 10-200 m®, mas habitualmente 50-120 m®. Los reactores de bucle empleados en la
presente invencidn son de este tipo genérico.

Habitualmente, en el procedimiento de polimerizacion de polietileno en slurry por ejemplo, la slurry en el reactor
comprendera el polimero en particulas, el diluyente o diluyentes hidrocarbonados, uno o méas (co)monémeros,
catalizador, terminadores de cadena tal como hidrégeno y otros aditivos en el reactor. En particular, la slurry
comprendera 20-75, con preferencia 30-70% en peso (basado en el peso total de la slurry) de polimero en particulas
y 80-25, con preferencia 70-30% en peso (basado en el peso total de la slurry) de medio de suspension, en donde el
medio de suspension es la suma de todos los componentes fluidos en el reactor y comprendera el diluyente,
mondmero olefinico y cualesquiera aditivos; el diluyente inerte puede ser un diluyente inerte o puede ser un
diluyente reactivo, en particular un mondédmero olefinico liquido; cuando el diluyente principal es un diluyente inerte, el
mondmero olefinico comprendera normalmente 2-20, con preferencia 4-10% en peso de la slurry.

La slurry es bombeada alrededor del sistema de reacciéon de tipo bucle sin fin de una trayectoria relativamente
uniforme a velocidades del fluido suficientes para mantener el polimero en suspension en la slurry y para mantener
una concentracion en las secciones transversales y gradientes de carga de solidos aceptables. La slurry se extrae
del reactor de polimerizacion que contiene el polimero junto con los reactivos e hidrocarburos inertes, los cuales
comprenden principalmente diluyente inerte y mondmero sin reaccionar. La slurry producto que comprende polimero
y diluyente y en la mayoria de los casos catalizador, monémero y comondémero olefinicos, puede descargarse de
manera intermitente o continua, empleando opcionalmente dispositivos de concentracion tales como hidrociclones o
pies de sedimentacién para reducir al minimo la cantidad de fluidos extraidos con el polimero.

En las polimerizaciones en reactores multiples, la composicion de la slurry extraida del reactor final depende de
muchos factores, ademéas de la composicion del producto realmente polimerizado en el reactor final; también
depende del producto final deseado y de las condiciones de reaccién y proporciones relativas de productos en
cualquiera de los reactores situados aguas arriba. Las condiciones de reaccién requeridas en el reactor final se ven
también afectadas por las condiciones de reaccion en reactores aguas arriba, particularmente el impacto de la
productividad del catalizador en reactores aguas arriba sobre el potencial de actividad media en las condiciones de
reaccion aguas abajo. De este modo, el control de la composicion de la slurry extraida del reactor final y también las
condiciones del procedimiento asociadas con la misma, resulta mas complejo que en el caso de un solo reactor.

Una situacion que puede afectar a todos los factores anteriores es el tamafio relativo de los dos reactores de tipo
bucle. En una polimerizacién en multiples reactores, el segundo reactor y cualesquiera reactores posteriores
necesitan ser suficientemente grandes para manipular no solo el polimero producido en el reactor, sino también el
polimero transferido desde el reactor o reactores previos. De este modo, es deseable l6gicamente construir el
segundo reactor y posteriores reactores de tipo bucle de manera que sean mas grandes que el primero. Sin
embargo, cuando se disefia un sistema de reactores para trabajar con diferentes tipos de catalizadores (por ejemplo,
catalizadores Ziegler-Natta, catalizadores de cromo y/o catalizadores de metalocenos), o con un sistema catalitico
en donde la actividad media o la tasa de produccion requeridas varian de manera importante entre los reactores bajo
diferentes regimenes operativos, la relacion ideal de tamafios para los reactores en cada caso es probable que sea
diferente, dificultando ello la seleccion de un perfil de tamafio ideal. La relacion de actividad en cada reactor bajo
condiciones de reaccion constantes también varia de manera significativa entre sistemas cataliticos de Ziegler-Natta,
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de cromo, de metalocenos y/o de metales de transicion tardios. Finalmente, las necesidades de enfriamiento de los
reactores pueden ser diferentes, por ejemplo, cuando se emplean catalizadores de cromo en ambos reactores, la
necesidad de enfriamiento es mas grande en el primer reactor, mientras que en una disposicion estandar o bimodal
en donde el segundo reactor contiene todo el polimero producido en el primer reactor, la necesidad de enfriamiento
es mas grande en el segundo reactor.

La entidad solicitante ha comprobado que puede conseguirse una maxima flexibilidad para sistemas que
comprenden al menos dos reactores en serie si los dos reactores son aproximadamente del mismo tamafio.

De este modo, en su primer aspecto, la presente invencion proporciona un procedimiento para la producciéon de un
polietileno multimodal en al menos dos reactores de tipo bucle conectados en serie, en donde, en un reactor, se
prepara en suspension 20-80% en peso de un polimero de alto peso molecular (HMW) y, en otro reactor, se prepara
en suspensién 20-80% en peso de un polimero de bajo peso molecular (LMW), preparandose uno de los polimeros
en presencia del otro en cualquier orden, en donde la relacion de la actividad media en el reactor LMW a la actividad
media en el reactor HMW es de 0,25 a 1,5, en donde la actividad media en cada reactor se define como la cantidad
de polietileno producido en el reactor (kgPE)/[concentracion de etileno en el reactor (moles%) x tiempo de residencia
en el reactor (horas) x peso de catalizador en el reactor (g)], definiéndose el tiempo de residencia como la masa del
polimero en el reactor (kg)/la tasa de produccion de polimero (kg/h), y los dos voliumenes de los dos reactores
difieren en menos de 10%.

En general es preferible que la totalidad del volumen, longitud y diametro de los reactores utilizados difieran cada
uno de ellos independientemente en menos de 10%. En dicho caso, también es preferible que la relacion de longitud
a diametro de los dos reactores, L/D, difiera en menos de 10%. Sin embargo, en ciertas modalidades de la invencion,
es mas apropiado que el volumen, la longitud y el diametro de los reactores empleados varie en mas de 10%.

Normalmente, cada uno de los reactores tiene un volumen interno mayor de 10 m?, mas cominmente mayor de 25 m? y
en particular mayor de 50 m?®. Intervalos tipicos son de 75-200 m® y mas particularmente de 100-175 m?®.

La entidad solicitante ha comprobado que empleando reactores de aproximadamente el mismo tamafio (significando
ello que sus volumenes difieren en menos de 10%), es posible operar una gama relativamente amplia de
procedimientos de polimerizacion utilizando diferentes catalizadores y condiciones de reaccion, con el fin de obtener
polimeros multimodales que tienen la relacidon de bloques deseada. Ademas, utilizando dos reactores del mismo
tamafio se reducen también los costes de construccion.

Es preferible que ambos reactores estén “llenos de liquido”, es decir, que practicamente no exista en el reactor
ningln espacio de cabeza conteniendo gas o vapor.

Las presiones tipicas utilizadas en el reactor de tipo bucle se encuentran entre 0,1 y 10 MPa g, preferentemente
entre 3y 5 MPa g.

Con preferencia, el polietileno multimodal tiene una relacion de esfuerzo cortante de al menos 15, generalmente
entre 15 y 50, y con preferencia entre 21 y 35. Por la expresion “relacion de esfuerzo cortante” se quiere dar a
entender la relacién del indice de fusion en alta carga HLMI del polietileno al Mls de polietileno. EI HLMI y el Mls se
miden de acuerdo con la norma ISO Standard 1133 a una temperatura de 190° C empleando cargas de 21,6 kg y 5
kg respectivamente. El Ml; se mide de manera similar pero empleando una carga de 2,16 kg.

El HLMI del polietileno multimodal que sale del segundo reactor se encuentra preferentemente entre 1 y 100 g/10
min y mas preferentemente entre 1 y 40 g/10 min.

El procedimiento de acuerdo con la invenciéon es adecuado para utilizarse con todos los sistemas cataliticos de
polimerizacion de olefinas, en particular aquellos elegidos entre catalizadores de tipo Ziegler, catalizadores de cromo
o catalizadores de tipo metaloceno. Los catalizadores preferidos de tipo Ziegler son aquellos derivados de titanio,
zirconio o vanadio; catalizadores de cromo preferidos son catalizadores de 6xido de cromo soportados sobre silice o
inorganicos técnicamente activados; y catalizadores de tipo metaloceno preferidos son derivados de
ciclopentadienilo de un metal de transicién, en particular de titanio o zirconio.

El catalizador empleado para la polimerizacion puede ser un catalizador Ziegler-Natta. En este caso, es preferible
que la relacién de polimero LMW a polimero HMW sea de 40:60 a 60:40. También es preferible que el rendimiento
en tiempo-espacio (definido como la produccion de polimero en kg/h por m? del reactor) sea de al menos 150
kg/m3/h, con preferencia al menos 200 kg/m3/h, con suma preferencia al menos 250 kg/m3/h.

En una modalidad de la invencion, el polimero HMW se prepara en suspension en el primer reactor y el polimero
LMW se prepara en suspension en el segundo reactor en presencia del polimero HMW. Se puede emplear cualquier
catalizador. Con preferencia, las cantidades de cada polimero son de 30-70% en peso y de 70-30% en peso
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respectivamente. Los siguientes requisitos se aplican solo a esta modalidad. En esta modalidad, es preferible que la
relacion de longitud a diametro del primer reactor HMW, L/D(1), sea mayor que la del segundo reactor LMW, L/D(2).
Mas preferentemente L/D(1) es al menos 20% mayor que L/D(2) y con suma preferencia al menos 30% mayor.
Normalmente, la relacion de L/D(1) a L/D(2) es mayor de 1,5, con suma preferencia mayor de 2. Una L/D
incrementada proporciona un mayor area superficial por unidad de volumen, lo cual a su vez proporciona una mayor
capacidad de enfriamiento, dado que la capacidad para enfriar un reactor depende del area superficial disponible a
la cual se puede aplicar el enfriamiento. En general, es preferible que la relacion del longitud a diametro (L/D) del
primer reactor sea mayor de 500, con preferencia entre 750 y 3.000 y con suma preferencia mayor de 800.

En las polimerizaciones en multiples reactores, la composicién de la slurry extraida del reactor final depende de
muchos factores ademas de la composicion del producto realmente polimerizado en el primer reactor. También
depende del producto final deseado y de las condiciones de reaccion y proporciones relativas de productos en
cualesquiera reactores situados aguas arriba. Las condiciones de reaccién requeridas en el reactor final también se
ven afectadas por las condiciones de reaccién en reactores aguas arriba, particularmente el impacto de la
productividad del catalizador en los reactores aguas arriba sobre el potencial de actividad media en las condiciones
de reaccion aguas abajo. En general es deseable que la mayoria de los componentes liquidos extraidos con el
polimero del reactor final sean separados en un tanque de vaporizacion instantdnea a una temperatura y presion
tales que los mismos puedan recondensarse sélo por enfriamiento, sin recompresion. Los componentes liquidos
restantes no separados por este procedimiento se separan en un segundo tanque de vaporizacion instantanea que
opera a una presion mas baja, y estos necesitan ser recomprimidos con el fin de poderse reciclar. La ventaja de este
procedimiento, que es referido de aqui en adelante como un procedimiento de “vaporizacién instantanea a presion
media”, es que so6lo una pequefia proporcion de los componentes liquidos vaporizados necesita ser recomprimida
con el fin de poderse recondensar. La entidad solicitante ha comprobado que mediante el control cuidadoso de las
condiciones de reaccion en esta modalidad HMW-LMW de la presente invencion es posible asegurar que un
procedimiento de “vaporizacion instantanea a presion media” es capaz de operar sin la necesidad de recomprimir el
liquido vaporizado en el primer tanque de vaporizacion instantanea.

Esta modalidad de la presente invencion es particularmente aplicable cuando el catalizador de polimerizacién es un
catalizador Ziegler-Natta, especialmente si la productividad global del procedimiento es de al menos 10 kg de
polietileno/g de catalizador, con preferencia mayor de 15 kg de polietileno/g de catalizador, con suma preferencia
mayor de 20 kg de polietileno/g de catalizador. Si el catalizador de polimerizacién es un catalizador de bis-Cp
metaloceno, con suma preferencia un compuesto de bis-tetrahidroindenilo (THI), la productividad global del
procedimiento en este caso es con preferencia de al menos 3 kg de polietileno/g de catalizador, preferentemente
mayor de 6 kg de polietileno/g de catalizador, con suma preferencia mayor de 15 kg de polietileno/g de catalizador.
Si el catalizador de polimerizacidon es un catalizador de mono-Cp metaloceno, con suma preferencia (t-butilamido)
(tetrametiI-ns-ciclopentadienil)dimetil siIantitanio-n14-1,3-pentadieno, la productividad global del procedimiento en
este caso es con preferencia de al menos 3 kg de polietileno/g de catalizador, preferentemente mayor de 6 kg de
polietileno/g de catalizador, con suma preferencia mayor de 15 kg de polietileno/g de catalizador.

Con el fin de conseguir la relacién anterior de actividades medias, es preferible que la relacién de la concentracion
de etileno (en moles%, basado en el total de liquidos en el reactor) en el segundo reactor a aquella en el primer
reactor sea de 5 o menos. Con preferencia, la relacion de la concentracion de etileno en el segundo reactor a
aquella en el primer reactor es de 3 0 menos y méas preferentemente de 2,5 o menos. Con suma preferencia, se
satisfacen de manera conjunta tanto la relaciéon de concentracion de etileno como la relacion de actividad media.

En esta modalidad HMW-LMW es preferible que la concentraciéon real de etileno en el segundo reactor sea menor de
8 moles%, basado en el total de liquidos en el reactor. Sin embargo, con el fin de asegurar un nivel satisfactorio de
productividad, también es preferible que la concentracion de etileno sea mayor de 1,5 moles%, con preferencia
mayor de 2 moles%. La concentracion de hidrégeno en el segundo reactor es con preferencia menor de 5 moles%,
mas preferentemente menor de 3 moles%. La relacion de hidrégeno a etileno es con preferencia de 0-0,5 mol/mol.

En la modalidad HMW-LMW de la invencion, el mantenimiento de la temperatura del primer reactor entre 60 y 80° C,
preferentemente en un valor menor de 75° C, puede ayudar a equilibrar las actividades entre los reactores y las
respectivas capacidades de enfriamiento. También es preferible que la relacién de la concentracion de sélidos en el
primer reactor a aquella en el segundo reactor se mantenga en un valor menor de 1,0, preferentemente entre 0,6 y
0,8, ya que esto también ayuda a mantener el equilibrio de la actividad media entre los dos reactores dentro del
intervalo deseado.

En general, en la modalidad HMW-LMW de la invencion, la concentracion de sélidos en el reactor LMW final es de al
menos 35% en peso, con suma preferencia entre 45% en peso y 60% en peso, y la concentracion de sélidos en el
reactor HMW esta comprendida entre 20% en peso y 50% en peso, mas preferentemente entre 25% en peso y 35%
en peso. La concentracion de soélidos es el peso de polimero con respecto al peso total de la slurry. En este caso, es
preferible concentrar los sélidos transferidos desde el primer reactor al segundo reactor empleando una zona de
sedimentacion y/o hidrociclones. Se puede introducir una corriente de diluyente libre de comonémero aguas arriba
del hidrociclon para reducir la proporcion de comondmero transferido al reactor aguas abajo, incrementando asi la

4



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2377525713

densidad del polimero producido en el reactor LMW.

En una version preferida de esta modalidad HMW-LMW de la invencién, una corriente o slurry que contiene el
polietileno multimodal es transferida desde el segundo de los dos reactores a un tanque de vaporizacion instantanea
gue opera a una presion P y a una temperatura tal que al menos 80 moles%, mas preferentemente 90 moles%, con
suma preferencia 95 moles% del componente no polimero o liquido de la corriente o slurry, se extrae del primer
tanque de vaporizacion instantanea como un vapor. En esta modalidad es preferible que la concentracion en la
corriente o slurry que entra en el tanque de vaporizacion instantdnea de componentes que tienen un peso molecular
por debajo de 50 g/mol, Cjigeros (M0les%) satisfaga la ecuacion: Ciigeros < 7 + 0,07 (40 - Tc) + 4,4 (Pc - 0,8) - 7(Ch2/Cgy)
en donde T, y P. son respectivamente la temperatura (en ° C) y la presién (MPa g) en el punto en donde se
condensa el vapor extraido desde el tanque de vaporizacidn instantanea, y Cu2 y Ce: Sson las concentraciones
molares en el tanque de vaporizacion instantanea de hidrégeno y etileno respectivamente. La invencion ayuda a
conseguir esto por el hecho de reducir al minimo la concentracion de Cigeros €n €l segundo reactor. Ha de
entenderse que por “primero” y “segundo” reactores se quiere dar a entender el orden de polimerizacion,
independientemente de qué polimero se prepare en cada reactor.

Con preferencia, la concentracion de componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 en la corriente o
slurry que entra en el tanque de vaporizacion instantanea se controla por el hecho de controlar la concentracion en
el segundo reactor. Por tanto, es preferible que la concentracién en el segundo reactor de componentes que tienen
un peso molecular por debajo de 50 también satisfaga la ecuacion Ciigeros < 7 + 0,07 (40 - T¢) + 4,4 (P - 0,8) -
7(Ch2/Cgy) en donde Ciigeros, CHz ¥ Cet €n este caso son las concentraciones de componentes que tienen un peso
molecular por debajo de 50, de hidrégeno y de etileno respectivamente en el segundo reactor y P. y T. se definen
como antes se ha indicado. Mas preferentemente, la concentracién de componentes que tienen un peso molecular
por debajo de 50 en el segundo reactor es la misma que la concentracion de componentes que tienen un peso
molecular por debajo de 50 que entran en el tanque de vaporizacion instantanea.

En general es preferible que la concentracion de componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50
satisfaga la ecuacion Cigeros < 6,5 + 0,07 (40 - T¢) + 4,4 (Pc - 0,8) - 7(Ch2/Cgt) en donde Ciigeros, CHz2 Y Cet, Pc Y Te se
definen como anteriormente y se refieren al segundo reactor o al tanque de vaporizacion instantanea dependiendo
de la modalidad particular de la invencion.

En esta modalidad de la invencion (“HMW-LMW?"), se asegura preferentemente que la concentracion de
componentes gue tienen un peso molecular por debajo de 50 en el segundo reactor satisface la ecuacion Ciigeros < 7
+ 0,07 (40 - T¢) + 4,4 (P¢ - 0,8) - 7(Ch2/Cgi) por el hecho de asegurar que la relacion de la actividad media en el
segundo reactor LMW a la actividad media en el primer reactor HMW sea de 0,25 a 1,5. La actividad media es
normalmente mayor en el primer reactor (en donde se prepara generalmente un copolimero para obtener el producto
HMW) que en el segundo reactor (en donde normalmente se prepara un homopolimero para obtener el producto
LMW), y la entidad solicitante ha comprobado que, como una consecuencia, la relacion de actividades medias entre
los reactores ha de ser controlada dentro de estos intervalos con el fin de controlar la concentraciéon de componentes
ligeros en el segundo reactor. La actividad media en cada reactor se define como la relacion de polietileno producido
en el reactor (kgPE/h)/[concentracion de etileno en el reactor (mol%) x tiempo de residencia en el reactor (horas) x
velocidad de alimentacion del catalizador al interior del reactor (g/h)]. Si no se afade catalizador adicional al
segundo reactor, cuando se calcula la relacion de actividades medias, se considera que la velocidad de flujo del
catalizador en los dos reactores es la misma. Si se afiade catalizador adicional al segundo reactor, se considera que
la velocidad de flujo al interior del segundo reactor es la suma de la velocidad de flujo de catalizador desde el primer
reactor mas la velocidad de flujo del catalizador nuevo adicional afiadido directamente al segundo reactor.
Alternativamente, la actividad en cada reactor puede ser calculada en base a los residuos de catalizador en el
polimero producido en cada reactor, como es bien conocido, y calcularse la relacion de actividad a partir de esto.

El tiempo de residencia se define como la masa del polimero en el reactor (kg)/velocidad de salida del polimero del
reactor (kg/h). En un caso en donde se recicla polimero de nuevo al interior del reactor, por ejemplo cuando se utiliza
un hidrociclén aguas abajo del reactor, la velocidad de salida de polimero es la velocidad de salida neta (es decir,
polimero extraido menos polimero reciclado).

Por el hecho de mantener la relacion preferida de actividad media y la relacion preferida de concentracion de etileno
entre los dos reactores en la modalidad HMW-LMW, es posible conseguir altos rendimientos globales en espacio-
tiempo (definidos como la produccion de polimero en kg/h por unidad de volumen del reactor) y altas actividades, al
tiempo que se observa todavia los requisitos de Ciigeros de la invencion en el tanque de vaporizacion instantanea. El
rendimiento medio en espacio-tiempo en todos los reactores combinados puede mantenerse en un valor mayor de
100 kg/m3/h, mas preferentemente mayor de 150 kg/m3/h y con suma preferencia mayor de 200 kg/m3/h.

Alternativamente, el polimero LMW se prepara en suspension en el primer reactor y el polimero HMW se prepara en
suspensién en el segundo reactor en presencia del polimero LMW. Los siguientes requisitos se aplican Unicamente
a esta modalidad.
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En esta modalidad, es preferible que la relacion de longitud a didametro del primer reactor HMW, L/D(1), sea mayor
que aquella del segundo reactor LMW, L/D(2).

Esta modalidad de la presente invencion es particularmente aplicable cuando el catalizador de polimerizacién es un
catalizador Ziegler-Natta, especialmente si la productividad global del procedimiento es de al menos 10 kg de
polietileno/g de catalizador, con preferencia mayor de 15 kg de polietileno/g de catalizador, con suma preferencia
mayor de 20 kg de polietileno/g de catalizador. Si el catalizador de polimerizacién es un catalizador de bis-Cp
metaloceno, con suma preferencia un compuesto de bis-tetrahidroindenilo (THI), la relacién de actividad media en el
segundo reactor HMW a la actividad media en el primer reactor LMW estd comprendida preferentemente entre 1,5y
0,25, y la productividad global del procedimiento en este caso es con preferencia de al menos 3 kg de polietileno/g
de catalizador, preferentemente mayor de 6 kg de polietileno/g de catalizador, con suma preferencia mayor de 15 kg
de polietileno/g de catalizador. Si el catalizador de polimerizacion es un catalizador de mono-Cp metaloceno, con
suma preferencia (t-butilamido) (tetrametiI-ns-ciclopentadieniI)dimetil silantitanio-n14-1,3-pentadieno, la relacion de
actividad media en el segundo reactor HMW a la actividad media en el primer reactor LMW esta comprendida
preferentemente entre 1,5y 0,25, y la productividad global del procedimiento en este caso es con preferencia de al
menos 3 kg de polietileno/g de catalizador, preferentemente mayor de 6 kg de polietileno/g de catalizador, con suma
preferencia mayor de 15 kg de polietileno/g de catalizador.

Con el fin de conseguir la relacion anterior de actividad media, es preferible que la relacion de concentraciéon de
etileno (en moles%) en el segundo reactor a aquella en el primer reactor sea de 5 0 menos. Con suma preferencia,
se satisfacen de forma conjunta ambos requisitos de relacién de concentracion de etileno y relacién de actividad
media. Con preferencia, la relacion de concentracion de etileno en el segundo reactor a aquella en el primer reactor
es de 3 0 menos y mas preferentemente de 2 0 menos.

En esta modalidad LMW-HMW es preferible que la concentracion real de etileno en el segundo reactor sea menor de
8 moles%, basado en el total de liquidos en el reactor. Sin embargo, con el fin de asegurar un nivel satisfactorio de
productividad, también es preferible que sea mayor de 2 moles%. La concentracion de etileno esta comprendida
preferentemente entre 2 y 5 moles%. La concentracién de hidrégeno en el segundo reactor es con preferencia
menor de 5 moles%, mas preferentemente menor de 3 moles%.

Es preferible equilibrar las actividades entre los reactores y las respectivas capacidades de enfriamiento,
manteniendo la temperatura del primer reactor entre 70 y 110° C, con preferencia entre 80 y 100° C. También es
preferible que la relacién de concentracién de solidos en el primer reactor a aquella en el segundo reactor se
mantenga en un valor comprendido entre 0,8 y 1,2, preferentemente entre 0,9 y 1,0, ya que esto ayuda también a
mantener el equilibrio de actividad media entre los dos reactores dentro del intervalo deseado.

Generalmente, en la modalidad LMW-HMW de la invencién, la concentracion de sélidos en cada reactor es de al
menos 35% en peso, con suma preferencia de 45% en peso a 55% en peso. La concentracion de sdlidos es el peso
de polimero con respecto al peso total de la slurry. En este caso, es preferible concentrar los sélidos transferidos
desde el primer reactor al segundo reactor empleando una zona de sedimentacion y/o hidrociclones. Se puede
introducir una corriente de diluyente libre de hidrogeno aguas arriba del hidrociclon para reducir la proporcion de
hidrégeno transferido al reactor aguas abajo. Es muy preferible vaporizar de forma instantanea o fraccionar el
diluyente transferido al hidrociclon del segundo reactor (HMW) con el fin de reducir al minimo el hidrégeno
transferido al reactor aguas abajo.

En una version preferida de esta modalidad de la invencion (“LMW-HMW?"), una corriente o slurry que contiene el
polietileno multimodal es transferida desde el segundo de los dos reactores a un tanque de vaporizacion instantanea
gue opera a una presion P y a una temperatura tal que al menos 80 moles%, mas preferentemente 90 moles%, con
suma preferencia 95 moles% del componente no polimero o liquido de la corriente o slurry, se extrae del primer
tanque de vaporizacion instantdnea como un vapor. En esta modalidad es preferible que la concentracién en la
corriente o slurry que entra en el tanque de vaporizacion instantanea de componentes que tienen un peso molecular
por debajo de 50 g/mol, Cjigeros (M0les%) satisfaga la ecuacion: Ciigeros < 7 + 0,07 (40 - Tc) + 4,4 (Pc - 0,8) - 7(Ch2/Cri)
en donde T. y P. son respectivamente la temperatura (en © C) y la presion (MPa g) en el punto en donde se
condensa el vapor extraido desde el tanque de vaporizacion instantanea, y Cu2 y Cg: son las concentraciones
molares en el tanque de vaporizacion instantanea de hidrégeno y etileno respectivamente, por el hecho de asegurar
gue la relacién de actividad media en el segundo reactor HMW a la actividad media en el primer reactor LMW sea de
1,5 a 0,25. La actividad media en cada reactor es como se ha definido anteriormente.

Para ambas modalidades anteriores de la invencion (HMW-LMW y LMW-HMW), se pueden afiadir aditivos para
mejorar la actividad media, preferentemente al reactor LMW. Igualmente, se pueden afiadir supresores de
subproductos, preferentemente al reactor LMW. Ademas o alternativamente, también se puede afadir catalizador
adicional al segundo reactor con el fin de controlar el equilibrio de la actividad media. Cuando se pone en practica la
configuracion HMW-LMW es preferible evitar el uso de un realzador de la actividad en el reactor HMW y en la
configuracion LMW-HMW se puede evitar en general, pero se puede emplear para reducir al minimo la
concentracion de mondmeros requeridos en el reactor HMW. Esto reduce las necesidades de energia de
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desgasificacion aguas abajo.

En todas las modalidades de la invencion, una ventaja de la misma es que la optimizacién del equilibrio de la
actividad media en los reactores, los rendimientos en espacio-tiempo y las necesidades de enfriamiento, mientras al
mismo tiempo se reduce al minimo la concentracion Ciigeros €n €l tanque de vaporizacion instantdnea con el fin de
evitar la necesidad de recomprimir, conduce a una eficiencia mejorada. Esta invencién puede permitir la consecucion
de eficiencias de monémeros menores de 1,015, en general menores de 1,01 y preferentemente menores de 1,006
cuando se utiliza un rendimiento en espacio-tiempo de al menos 100 kg/m3/h, mas preferentemente al menos 150
kg/m®h, con suma preferencia al menos 200 kg/m’h en cada reactor. Por la expresién “eficiencia de los
mondmeros” se quiere dar a entender la relacion en peso de etileno + comondémero consumidos con respecto al
polimero producido.

En el caso en donde el catalizador usado para la reaccién de polimerizacion es un catalizador Ziegler-Natta, es
preferible utilizar un solo realzador de la actividad y supresor de subproductos en el reactor LMW. Un ejemplo es un
hidrocarburo halogenado y més particularmente un clorometano de férmula CHCls.x en donde x es un entero de 1 a
3. El clorometano mas preferido es cloroformo, CHCIs. La cantidad de hidrocarburo halogenado afiadido esta basada
en la cantidad de catalizador Ziegler-Natta y preferentemente es tal que la relacion molar del hidrocarburo
halogenado afiadido al reactor con respecto al titanio afiadido al reactor es mayor de 0,1, preferentemente entre 0,2
y 1. El uso de un hidrocarburo halogenado resulta particularmente deseable cuando se emplea en combinacién con
sistemas cataliticos en donde realza la actividad y suprime la formacion de etano, tales como catalizadores Ziegler-
Natta. También es util en un reactor que produce polimero de bajo peso molecular puesto que presenta el efecto
combinado de realzar la actividad y suprimir la formacion de etano. La formaciéon de etano se suma a la
concentracion de reactivos ligeros en el reactor, haciendo con ello més dificil mantener la concentracion de Ciigeros €N
la alimentacién al tanque de vaporizacion instantdnea por debajo del nivel requerido por la invencién. La formacion
de etano puede ser particularmente importante cuando se preparan polimeros de bajo peso molecular, en particular
si esta presente hidrégeno. Cuando se prepara un polimero de bajo peso molecular en el segundo reactor también
es particularmente deseable reforzar la actividad del catalizador puesto que la edad del catalizador y la alta
concentracion de hidrégeno contribuyen ambas a una reduccion de la actividad de polimerizacion. Por tanto, los
hidrocarburos halogenados, tal como cloroformo, pueden proporcionar un doble beneficio, reforzando la actividad y
también reduciendo al minimo la concentracion de Cigeros €n €l segundo reactor.

El procedimiento de acuerdo con la invencion se aplica a la preparacion de composiciones que contienen
homopolimeros y copolimeros de etileno. Los copolimeros de etileno comprenden habitualmente una o mas alfa-
olefinas en una cantidad variable que puede llegar al 12% en peso, preferentemente de 0,5 a 6% en peso, por
ejemplo aproximadamente 1% en peso.

Los mondémeros de alfa-mono-olefinas empleados generalmente en tales reacciones consisten en una o mas 1-
olefinas que tienen hasta 8 atomos de carbono por molécula y ninguna ramificacion méas cercana al doble enlace
que la posicién 4. 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. Para la copolimerizacién de etileno se prefieren particularmente,
como comondémeros, buteno-1, penteno-1 y hexeno-1.

En una modalidad de la invencién, el copolimero es una resina de polietileno que tiene una densidad mayor de 940
kg/m3 y un HLMI de 1 a 100 g/10 min y que comprende 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 fracciéon de polietileno de bajo peso molecular,
comprendiendo la primera fracciéon de polietileno un polietileno lineal de baja densidad que tiene una densidad de
hasta 935 kg/m3 y un HLMI menor de 1 g/10 min, y comprendiendo la segunda fraccién de polietileno ungpolietileno
de alta densidad que tiene una densidad de al menos 960 kg/ms, con preferencia al menos 965 kg/m” y un Ml;
mayor de 100 g/10 min, y la resina de polietileno.

Disolventes habituales para las suspensiones en cada reactor incluyen hidrocarburos que tienen de 2 a 12, con
preferencia de 3 a 8 atomos 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 en general inerte con respecto al catalizador, cocatalizador y polimero producido (tales como
hidrocarburos alifaticos, cicloalifaticos y aromaticos liquidos), a una temperatura tal que al menos el 50%
(preferentemente al menos el 70%) del polimero formado es insoluble en el mismo. El isobutano se prefiere
particularmente como diluyente.

Las condiciones operativas pueden también ser tales que los mondémeros actian como el diluyente como ocurre en
el caso de los asi llamados procedimientos de polimerizacion en masa. Se ha comprobado que los limites de la
concentracion de slurry en porcentaje en volumen pueden ser aplicados independientemente del peso molecular del
diluyente y de si el diluyente es inerte o reactivo, liquido o supercritico. El monémero de propileno es particularmente
preferido como diluyente para la polimerizacion de propileno.
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En la técnica se conocen métodos de regulacion del peso molecular. Cuando se emplean catalizadores Ziegler-
Natta, de metalocenos y del tipo de metales de transicién tardios tridentatos, preferentemente se utiliza hidrégeno,
dando lugar una presion de hidrogeno mas elevada a un peso molecular medio mas bajo. Cuando se emplean
catalizadores de tipo cromo, preferentemente se emplea la temperatura de polimerizacion para regular el peso
molecular.

En plantas comerciales, el polimero en particulas se separa del diluyente de un modo tal que el diluyente no quede
expuesto a contaminacion, con el fin de permitir el reciclo del diluyente a la zona de polimerizacién con una
purificacion minima o acaso ninguna. La separacion del polimero en particulas, producido por el procedimiento de la
presente invencion, del diluyente se puede efectuar normalmente por cualquier método conocido en la técnica, por
ejemplo, puede implicar (i) el uso de zonas de sedimentacion verticales discontinuas de manera que el flujo de slurry
de un lado a otro de la abertura de la misma proporcione una zona en donde las particulas de polimero pueden
sedimentar en cierto grado del diluyente, o bien (ii) una extraccion continua de producto por medio de una sola o
multiples puertas de extraccion, cuya posicion puede encontrarse en cualquier lugar en el reactor de tipo bucle pero
gue preferentemente se encuentran en posicién adyacente al extremo aguas abajo de una seccion horizontal del
bucle. La operacion de reactores de diametro grande con altas concentraciones de soélidos en la slurry produce al
minimo la cantidad del diluyente principal extraido del bucle de polimerizacién. El uso de dispositivos de
concentracion sobre la slurry de polimero extraido, preferentemente hidrociclones (solos o en el caso de multiples
hidrociclones en paralelo o en serie), realza ademas la recuperacion de diluyente de un modo eficiente en cuanto a
energia puesto que se evita una importante reduccion de la presion y vaporizacién del diluyente recuperado. El
incremento de la concentracién de componentes facilmente condensables, por ejemplo a través de la adicion de
diluyente nuevo o reciclado, aguas arriba del hidrociclén, constituye otro medio para realzar el marco operativo del
reactor final y reducir la concentracion de monémero despresurizado al tanque de vaporizacion a presion media.

Cuando el reactor final del sistema de multiples reactores es un reactor de tipo bucle, la slurry de polimero extraida,
y preferentemente concentrada, se despresuriza y opcionalmente se calienta, antes de la introduccién en un
recipiente de vaporizacion instantdnea principal. La corriente se calienta preferentemente después de la
despresurizacion. Como una consecuencia de la invencion, el diluyente y cualesquiera vapores de mondmero
recuperados en el recipiente de vaporizacion instantanea principal se pueden condensar sin recompresion. Los
mismos son generalmente reciclados al procedimiento de polimerizacién. Habitualmente, la presion en el recipiente
de vaporizacion instantdnea principal es de 0,5-2,5 MPa g, con preferencia de 0,5-1,5 MPa g. Los solidos
recuperados del recipiente de vaporizacion instantanea se pasan normalmente a un recipiente de vaporizacion
instantanea secundario para separar volatiles residuales.

Los catalizadores Ziegler, de metaloceno y de cromo son los mas preferidos para utilizarse en la presente invencion.

Ejemplos no limitativos de catalizadores de tipo Ziegler son los compuestos que comprenden un metal de transicion
elegido entre los grupos IIIB, IVB, VB o VIB de la tabla periédica, magnesio y un halégeno obtenido por mezcla de
un compuesto de magnesio con un compuesto del metal de transicién y un compuesto halogenado. El halégeno
puede formar opcionalmente una parte integra del compuesto de magnesio o del compuesto de metal de transicion.

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

Es preferible que el catalizador a base de cromo comprenda un catalizador de 6xido de cromo soportado que tiene
un soporte conteniendo titania, por ejemplo un soporte a base de material compuesto de silice y titania. Un
catalizador a base de cromo particularmente preferido puede comprender de 0,5 a 5% en peso de cromo,
preferentemente alrededor de 1% en peso de cromo, tal como 0,9% en peso de cromo basado en el peso del
catalizador que contiene cromo. El soporte comprende al menos 2% en peso de titanio, con preferencia alrededor de
2 a 3% en peso de titanio, mas preferentemente alrededor de 2,3% en peso de titanio basado en el peso del
catalizador que contiene cromo. El catalizador a base de cromo puede tener un area superficial especifica de 200 a
700 mzlg, con preferencia de 400 a 550 m2/g y una porosidad en volumen mayor de 2 cc/g, con preferenciade 2 a 3
cc/g. Los catalizadores a base de cromo se pueden emplear en combinacion con activadores tales como
compuestos organometalicos de aluminio o de boro. Se prefieren los compuestos de organoboro tales como
trialquilboros en donde las cadenas alquilo comprenden hasta 20 atomos de carbono. En particular se prefiere el
trietilboro.

Los catalizadores de tipo Ziegler son sumamente preferidos. Entre estos, ejemplos particulares incluyen al menos un
metal de transicion elegido entre los grupos IlIB, IVB, VB y VIB, magnesio y al menos un halégeno. Se obtienen
buenos resultados con aquellos que comprenden:

de 10 a 30% en peso de metal de transicion, con preferencia de 15 a 20% en peso,
de 20 a 60% en peso de halégeno, con preferencia de 30 a 50% en peso,

de 0,5 a 20% en peso de magnesio, nhormalmente de 1 a 10% en peso,

de 0,1 a 10% en peso de aluminio, en general de 0,5 a 5% en peso,
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consistiendo generalmente el resto en elementos que surgen de los productos utilizados para su preparacion, tales
como carbono, hidrégeno y oxigeno. El metal de transicion y el halégeno son con preferencia titanio y cloro. Los
catalizadores sumamente preferidos tienen la siguiente composicién:

metal de transicion de 8 a 20% en peso,

contenido en magnesio de 3 a 15% en peso,

contenido en cloro de 40 a 70% en peso,

contenido en aluminio menos de 5% en peso,

contenido organico residual menor de 40% en peso.

Las polimerizaciones, en particular aquellas catalizadas con catalizadores Ziegler, se llevan a cabo habitualmente en
presencia de un cocatalizador. Es posible utilizar cualquier cocatalizador conocido en la técnica, especialmente
compuestos que comprenden al menos un enlace quimico aluminio-carbono, tales como compuestos de
organoaluminio opcionalmente halogenados, los cuales pueden comprender oxigeno o un elemento del grupo | de la
tabla periédica, y aluminoxanos. Ejemplos particulares serian los compuestos de organoaluminio, trialquilaluminios
tales como dietilaluminio, dialquenilaluminios tal como diisopropenilaluminio, mono- y dialcoxidos de aluminio tal
como etoxido de dietilaluminio, alquilaluminios mono- y dihalogenados tal como cloruro de dietilaluminio, mono- y
dihidruros de alquilaluminio tal como hidruro de dibutilaluminio y compuestos de organoaluminio que comprenden
litio tal como LiAI(C,Hs)s. Resultan bien adecuados los compuestos de organoaluminio, especialmente aquellos que
no estén halogenados. El trietilaluminio y el triisobutilaluminio resultan especialmente ventajosos.

Si el catalizador empleado es un catalizador de metaloceno, preferentemente comprende un compuesto de bhis-
tetrahidroindenilo (THI). Con preferencia, el sistema catalitico comprende (a) un componente de catalizador de
metaloceno que comprende un compuesto de bis-tetrahidroindenilo de férmula general (IndH4);R"MQ2 en donde
cada IndH4 es igual o diferente y es tetrahidroindenilo o tetrahidroindenilo sustituido, R” es un puente que comprende
un radical alquileno C;-C4, un dialquilgermanio o silicio o siloxano, o un radical alquilfosfina o amina, cuyo puente
esta sustituido o insustituido, M es un metal del Grupo IV o vanadio y cada Q es hidrocarbilo que tiene de 1 a 20
atomos de carbono o haldgeno; y (b) un cocatalizador que activa al componente catalitico. Cada compuesto de bis-
tetrahidroindenilo puede estar sustituido del mismo modo o diferente uno respecto de otro en una 0 mas posiciones
en el anillo ciclopentadienilo, en el anillo ciclohexenilo y en el puente etileno. Cada grupo sustituyente puede elegirse
de manera independiente entre aquellos de formula XR, en donde X se elige del grupo VB, oxigeno y nitrégeno y
cada R es el mismo o diferente y se elige entre hidrégeno o hidrocarbilo de 1 a 20 4tomos de carbonoy v + 1 es la
valencia de X. Con preferencia X es C. Si el anillo ciclopentadienilo esta sustituido, los grupos sustituyentes no
deben ser tan voluminosos que afecten a la coordinaciéon del monémero olefinico al metal M. Los sustituyentes en el
anillo ciclopentadienilo tienen preferentemente R como hidrégeno o CHs. Mas preferentemente, al menos uno y muy
preferentemente ambos anillos ciclopentadienilo estan insustituidos. En una modalidad particularmente preferida,
ambos indenilos estan insustituidos. R” es con preferencia un puente etileno que esta sustituido o insustituido. El
metal M es preferentemente zirconio, hafnio o titanio, con suma preferencia zirconio. Cada Q es el mismo o diferente
y puede ser un radical hidrocarbilo o hidrocarboxi que tiene 1-20 atomos de carbono o un hal6geno. Hidrocarbilos
adecuados incluyen arilo, alquilo, alquenilo, alquilarilo o arilalquilo. Cada Q es preferentemente halégeno. El
dicloruro de etileno bis(4,5,6,7-tetrahidro-1-indenil)zirconio es un compuesto de bis-tetrahidroindenilo particularmente
preferido.

Los catalizadores de cromo soportados sobre silice son sometidos habitualmente a una etapa de activacion inicial en
aire a una temperatura de activacion elevada. La temperatura de activacién esta comprendida preferentemente entre
500 y 850° C, mas preferentemente entre 600 y 750° C.

En el procedimiento de la invencién, el primer reactor de la serie se suministra con catalizador y cocatalizador
ademas del diluyente y mondmero, y cada reactor posterior se suministra con una al menos, monémero, en
particular etileno y con la slurry que sale de un reactor precedente de la serie, comprendiendo esta mezcla el
catalizador, el 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 resulta adecuado, al menos uno de los siguientes
reactores con catalizador y/o cocatalizador nuevos. Sin embargo, es preferible introducir el catalizador y el
cocatalizador exclusivamente en un primer reactor.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la produccion de un polietiieno multimodal en al menos dos reactores de tipo bucle
conectados en serie, en donde, en un primer reactor, se prepara en suspension 20-80% en peso de un polimero de
alto peso molecular (HMW) y, en un segundo reactor, se prepara en suspension 20-80% en peso de un polimero de
bajo peso molecular (LMW), preparandose uno de los polimeros en presencia del otro en cualquier orden, en donde
la relacion de la actividad media en el reactor LMW a la actividad media en el reactor HMW es de 0,25 a 1,5, en
donde la actividad media en cada reactor se define como la cantidad de polietileno producido en el reactor
(kgPE/h)/[concentracion de etileno en el reactor (moles%) x tiempo de residencia en el reactor (horas) x velocidad de
alimentacién de catalizador al reactor al reactor (g/h)], definiéndose el tiempo de residencia como la masa del
polimero en el reactor (kg)/la tasa de produccion de polimero (kg/h), y los volimenes de los dos reactores difieren en
menos de 10%.

2. Procedimiento segun la reivindicaciéon 1, en donde la relacion de longitud a didmetro del primer reactor HMW,
L/D(1), es mayor que aquella del segundo reactor LMW, L/D(2).

3. Procedimiento segun la reivindicaciéon 1, en donde la relacion de longitud a diametro del primer reactor HMW,
L/D(1), difiere en menos de 10% de la relacion de longitud a diametro del segundo reactor LMW, L/D(2).

4. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde en el primer reactor se prepara en
suspensién un polimero de alto peso molecular (HMW) y en el segundo reactor se prepara en suspension un
polimero de bajo peso molecular (LMW) en presencia del primer polimero.

5. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en donde el catalizador empleado es un catalizador
Ziegler-Natta, la relacién en peso de polimero LMW a polimero HMW es de 40:60 a 60:40, y el rendimiento en
espacio-tiempo (definido como la produccién de polimero en kg/h por m? del reactor) es de al menos 150 kg/m3/h,
con preferencia de al menos 200 kg/m3/h y con suma preferencia de al menos 250 kg/m3/h.

6. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el polimero de alto peso molecular
(HMW) se prepara en el primer reactor y el polimero de bajo peso molecular (LMW) se prepara posteriormente en
suspensién en el segundo reactor en presencia del polimero HMW, en donde la relacion de la concentracion de
etileno (en moles%) en el segundo reactor a aquella en el primer reactor es de 5 0 menos.

7. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el polimero de alto peso molecular
(HMW) se prepara en el primer reactor y el polimero de bajo peso molecular (LMW) se prepara posteriormente en
suspension en el segundo reactor en presencia del polimero HMW, en donde la concentracion de etileno en el
segundo reactor es menor de 8 moles%, basado en el total de liquido en el reactor.

8. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el polimero de alto peso molecular
(HMW) se prepara en el primer reactor y el polimero de bajo peso molecular (LMW) se prepara posteriormente en
suspensién en el segundo reactor en presencia del polimero HMW, en donde la temperatura del primer reactor se
mantiene entre 60 y 80° C.

9. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el polimero de alto peso molecular
(HMW) se prepara en el primer reactor y el polimero de bajo peso molecular (LMW) se prepara posteriormente en
suspensién en el segundo reactor en presencia del polimero HMW, en donde la relacién de la concentraciéon de
solidos en el primer reactor a aquella en el segundo reactor se mantiene en menos de 1,0, en donde la
concentracion de solidos es el peso de polimero con respecto al peso total de la slurry.

10. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde una slurry que contiene el
polietileno multimodal se transfiere desde el segundo de los reactores a un tanque de vaporizacién instantdnea que
opera a una presion P y a una temperatura tales que al menos 50 moles%, preferentemente al menos 80 moles%,
mas preferentemente 90 moles%, con suma preferencia 95 moles% del componente liquido de la slurry se extrae del
tanque de vaporizacion instantanea como un vapor.

11. Procedimiento segun la reivindicacion 12, en donde la concentracién en el segundo reactor de componentes que
tienen un peso molecular por debajo de 50 satisface la ecuacion Cigeros < 7 + 0,07 (40 - T¢) + 4,4 (Pc - 0,8) -
7(Ch2/Ckgy), en donde Cigeros, CH2 Y Cet €N este caso son las concentraciones molares de componentes que tienen un
peso molecular por debajo de 50, de hidrégeno y de etileno respectivamente en el segundo reactor, T¢ es la
temperatura de condensacion (° C) de dicho vapor y P. es la presion (MPa g) en el punto en donde se condensa el
vapor extraido del tanque de vaporizacion instantanea.

12. Procedimiento segln cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde los reactores estan llenos de
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liquido.

13. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el polietiieno multimodal se
produce empleando un catalizador de tipo Ziegler, un catalizador de cromo o un catalizador de metaloceno.
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