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ES 2339 040 T3

DESCRIPCION

Procedimiento de polimerizacion en fase de suspension espesa.

La presente invencién se refiere a la polimerizacién de olefinas en reactores de tipo bucle en fase de suspension
espesa.

Es bien conocida la polimerizacién de olefinas en fase de suspensién espesa en donde un monémero olefinico y
opcionalmente un comonémero olefinico se polimerizan en presencia de un catalizador en un diluyente en el cual el
producto polimérico sélido es suspendido y transportado.

Esta invencién se refiere concretamente a la polimerizacién en un reactor de tipo bucle en donde la suspensién
espesa se hace circular por el reactor habitualmente por medio de una bomba o agitador. Los reactores de tipo bucle
llenos de liquido son particularmente bien conocidos en la técnica y se describen, por ejemplo, en las Patentes US
Nos. 3.152.872, 3.242.150 y 4.613.484.

La polimerizacién se efectiia normalmente a temperaturas del orden de 50-125°C ya presiones del orden de 1-
100 bares absolutos. El catalizador usado puede ser cualquier catalizador habitualmente empleado para la polimeri-
zacion de olefinas, tales como catalizadores de 6xido de cromo, catalizadores Ziegler-Natta o catalizadores de tipo
metaloceno. La suspension espesa de producto que comprende polimero y diluyente, y en la mayorfa de los casos
catalizador, monémero olefinico y comonémero, se puede descargar de manera intermitente o continua, empleando
opcionalmente dispositivos de concentracién tales como hidrociclones o columnas de sedimentacion para reducir al
minimo la cantidad de fluidos extraidos con el polimero.

El reactor de tipo bucle es de una construccion tubular continua que comprende al menos dos, por ejemplo cuatro,
secciones verticales y al menos dos, por ejemplo cuatro, secciones horizontales. El calor de polimerizacién se disipa
habitualmente empleando intercambio indirecto con un medio de enfriamiento, preferentemente agua, en camisas
que rodean al menos parte del reactor tubular de tipo bucle. El volumen del reactor de tipo bucle puede variar pero
normalmente es del orden de 20 a 120 m?; los reactores de tipo bucle de la presente invencion son de este tipo genérico.

En el transcurso de los afios han aumentado de manera constante las capacidades maximas de las plantas a escala
comercial. La cada vez mayor experiencia operativa durante las dltimas décadas ha llevado a que se trabaje, en los
bucles de reaccién, con concentraciones de suspension espesa y monémero cada vez mds altas. El incremento en las
concentraciones de suspension espesa se ha logrado normalmente con el uso de mayores velocidades de circulacién
conseguidas, por ejemplo, mediante una mayor carga de la bomba de circulacién del reactor o mediante el uso de
muiltiples bombas de circulacion, tal como se ilustra en EP 432555 y EP 891990. El incremento de la carga de s6lidos
es conveniente para aumentar el tiempo de residencia en el reactor para un volumen fijo del reactor y también para
reducir el tratamiento del diluyente aguas abajo y las necesidades de reciclado. Sin embargo, el requisito de una
velocidad y carga incrementadas del bucle ha conducido al incremento de los tamafios y complejidad del disefio de
las bombas y a consumos de energia a medida que aumenta la concentracién de suspensién espesa. Esto presenta
implicaciones de costes tanto de capital como operativos.

Histéricamente, la velocidad de circulacion en el bucle de reaccién se ha hecho que normalmente sea la méxima
para asegurar el mantenimiento de una buena distribucién térmica, composicional y de particulas de un lado a otro
de la seccién transversal del reactor, en particular para evitar la sedimentacién de sélidos, caracteristicas de flujo
estable o excesivas concentraciones de sélidos en la pared tubular en lugar de ser reducida para minimizar la caida de
presién/energia en el bucle de polimerizacion.

Una distribucion inadecuada de la seccion transversal podria conducir a un mayor ensuciamiento, a una menor
transferencia de calor y a una menor productividad y homogeneidad del polimero. La construccion y puesta en servicio
de nuevas plantas comerciales resulta muy costoso y, por tanto, se buscan nuevos disefios para evitar o reducir al
minimo los cambios en los pardmetros operativos que se considera aumentan el riesgo para conseguir una operacion
con pleno éxito de la nueva unidad.

De acuerdo con la presente invencion se proporciona un procedimiento que comprende polimerizar, en un reactor
de tipo bucle de una construccidn tubular continua, un monémero olefinico opcionalmente junto con un comonémero
olefinico en presencia de un catalizador de polimerizacién en un diluyente, para producir una suspensién espesa que
comprende polimero olefinico sélido en particulas y el diluyente, en donde el didmetro interno medio de por lo menos
el 50% de la longitud total del reactor es de al menos 700 mm y la concentracién de sélidos en el reactor es de al
menos 20% en volumen.

Una de las ventajas de la presente invencién es que se reduce el consumo especifico de energia del reactor (es
decir, la energia consumida por unidad de peso de polimero producido), mientras se mantiene un tiempo de residen-
cia determinado en el reactor y se evita el ensuciamiento inaceptable del reactor. La invencidn resulta especialmente
ventajosa cuando se desea disefiar y operar una planta con altas cargas de sdlidos y cuando previamente se ha consi-
derado necesario utilizar, lo que ahora se ha comprobado, velocidades de circulacién en el bucle excesivamente eleva-
das.
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Esta invencién se refiere a un método y aparato para la polimerizacién continua de olefinas, preferentemente
a-monoolefinas, en una zona de reaccién tubular, alargada, en bucle cerrado. La olefina u olefinas se afiaden de
manera continua a, y se ponen en contacto con, un catalizador en un hidrocarburo diluyente. El monémero o los
mondmeros polimerizan para formar una suspension espesa de polimero sé6lido en particulas suspendido en el medio
de polimerizacién o diluyente.

Habitualmente, en el procedimiento de polimerizacion de polietileno en suspension espesa, esta tltima comprende-
rd, en el reactor, el polimero en particulas, el hidrocarburo o hidrocarburos diluyentes, el comonémero o comonémeros,
catalizador, terminadores de cadena tal como hidrégeno y otros aditivos en el reactor. En particular, la suspension espe-
sa comprenderd 20-75, preferentemente 30-70% en peso basado en el peso total de la suspension espesa del polimero
en particulas, y 80-25, preferentemente 70-30% en peso basado en el peso total de la suspension espesa 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, monémero olefinico y cualesquiera aditivos; el diluyente puede ser un diluyente inerte o puede ser un
diluyente reactivo, en particular un monémero olefinico liquido; cuando el diluyente principal es un diluyente inerte, el
mondmero olefinico constituird normalmente el 2-20, preferentemente 4-10% en peso del peso total de la suspensién
espesa.

La suspensién espesa se bombea alrededor del sistema de reaccién en bucle sinfin de un recorrido relativamente
uniforme a velocidades del fluido suficientes para (i) mantener el polimero en suspension en la suspension espesa y
(ii) para mantener gradientes aceptables de concentracién en seccion transversal y de carga de sélidos.

Se ha comprobado ahora que, para altas cargas de sé6lidos, las distribuciones de la concentracién de suspension
espesa en seccion transversal (como se pone de manifiesto por el ensuciamiento, las variaciones de flujo y/o la transfe-
rencia de calor), se pueden mantener dentro de limites operativos aceptables, aumentando al mismo tiempo el didmetro
interno del reactor tubular por encima de aquél que es considerado tradicionalmente como operativamente fiable. Esto
va en contra de lo que el experto en la materia crefa que era el caso a la luz de las condiciones de procesado con-
vencionales en donde el didmetro interno del reactor no es mayor de 600 mm y habitualmente es de alrededor de 500
mm.

La concentracién de sélidos en la suspensién espesa del reactor estard normalmente por encima de 20% en vo-
lumen, con preferencia alrededor de 30% en volumen, por ejemplo 20-40% en volumen, preferentemente 25-35%
en volumen, en donde el % en volumen es [(volumen total de la suspensién espesa - volumen del medio de suspen-
sién)/(volumen total de la suspension espesa)] x 100. La concentracién de sélidos, medida como el porcentaje en peso
que es equivalente al medido como porcentaje en volumen, variard de acuerdo con el polimero producido, pero mas
particularmente de acuerdo con el diluyente usado. Cuando el polimero producido es polietileno y el diluyente es un
alcano, por ejemplo isobutano, es preferible que la concentracién de sélidos se encuentren por encima de 40% en
peso, por ejemplo en el intervalo de 40-60, preferentemente 45-55% en peso, basado en el peso total de la suspension
espesa.

Una caracteristica de la presente invencién es que la operacion del procedimiento se puede efectuar en reactores
de didmetro mds grande que los tradicionalmente usados en la polimerizacién en suspension espesa, sin que surjan
problemas importantes, en particular del ensuciamiento en las paredes del reactor. Por ejemplo, se pueden emplear
reactores que tienen didmetros internos por encima de 700 mm, en particular por encima de 750, por ejemplo por
encima de 850, preferentemente entre 700 y 800 mm, cuando esto ha sido histéricamente un problema importante.
Es preferible que mds del 50%, en particular mds del 70%, por ejemplo mas del 85% de la longitud total del reactor
tenga un didmetro interno por encima de 700 mm, en particular por encima de 750 mm, por ejemplo entre 700 y
800 mm Por tanto, una ventaja particular de esta invencién es que pueden usarse altas concentraciones de suspension
espesa a velocidades de circulacién relativamente bajas y didmetros del bucle del reactor relativamente altos. Otra
modalidad de la presente invencidén consiste en un procedimiento que comprende polimerizar, en un reactor de tipo
bucle, un monémero olefinico opcionalmente junto con un comondmero olefinico, en presencia de un catalizador de
polimerizacién en un diluyente, para producir una suspension espesa que comprende polimero olefinico sélido en
particulas y el diluyente, en donde el indice de Froude se mantiene en o por debajo de 20, preferentemente en 3-10, y
el didmetro interno del reactor es del orden de 700-800 mm.

El indice de Froude se mantiene por debajo de 30, por ejemplo en el intervalo de 20 a 1, preferentemente en el
intervalo de 15 a 2, mds preferentemente en el intervalo de 10 a 3. El indice de Froude es un pardmetro adimensional
indicativo del equilibrio entre las tendencias de suspensién y sedimentacién de particulas en una suspension espesa.
El mismo aporta una medida relativa del proceso de transferencia de cantidad de movimiento hacia la pared tubular
desde las particulas en comparacién con el fluido. Los valores mds bajos del indice de Froude son indicativos de
interacciones mds fuertes particula-pared (con respecto a fluido-pared). El indice de Froude (Fr) se define como v?/(g
(s-1)D) en donde v es la velocidad media de la suspensidn espesa, g es la constante gravitacional, s es la densidad
especifica del s6lido en el diluyente y D es el didmetro interno del tubo. La densidad especifica del polimero sdlido,
que es la relacién de la densidad del polimero a la densidad del agua, estd basada en la densidad en estado recogido del
polimero desgasificado después de ser sustancialmente desvolatilizado e inmediatamente antes de cualquier extrusion,
tal como se mide empleando el método ISO1183A.

Se ha comprobado que se pueden disefiar y operar reactores a una caida de presion especifica tanto por unidad de
longitud del reactor como por masa de polimero, y ello a una caida de presion total para el bucle menor que aquella que
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se crefa como necesaria, particularmente a elevadas cargas de sélidos y/o grandes didmetros del reactor. Esta invencién
permite caidas de presion totales en el bucle menores de 1,3 bares, en particular menores de 1 bar, incluso para tasas
de produccién de polimero por encima de 25, incluso por encima de 45 toneladas por hora. Es posible utilizar una o
mads bombas en el bucle, preferentemente en una o més secciones horizontales; estas pueden estar situadas en la misma
seccion horizontal o en secciones diferentes. La bomba o las bombas pueden ser del mismo didmetro o de un didmetro
mas grande o mas pequeflo, preferentemente del mismo didmetro que el didmetro interno de la seccién del reactor en
donde estan situadas la bomba o las bombas. Es preferible utilizar una sola bomba y una caracteristica de la presente
invencién es que las necesidades respecto al nimero y potencia de la bomba o bombas resultan menos onerosas que
en el caso de los procedimientos convencionales.

El tamafio del reactor es normalmente superior a 20 m?, en particular superior a 50 m?, por ejemplo de 75-200 m?,
preferentemente del orden de 100-175 m®.

El uso de reactores de mayor didmetro interno, como se ha indicado aqui anteriormente, permite construir reacto-
res que tienen, por ejemplo volimenes mayores de 80 m?, con una relacién de longitud a didmetro interno del reactor
menor de 500, preferentemente menor de 400, mds preferentemente menor de 250. La reduccién de la relacién de la
longitud al didmetro interno del reactor reduce al minimo los gradientes composicionales alrededor del bucle de reac-
cién y permite conseguir tasas de produccién mayores de 25 toneladas (por reactor) por hora con solo un tnico punto
de introduccién para cada reactivo alrededor del bucle de reaccion. Alternativamente, es posible exponer multiples
entradas en el reactor de tipo bucle para los reactantes (por ejemplo, olefinas), catalizador u otros aditivos.

La presién empleada en el bucle serd suficiente para mantener el sistema de reaccién “lleno de liquido”, es decir,
practicamente sin fase gaseosa. Las presiones tipicas utilizadas son de 1 a 100 bares absolutos, con preferencia de 30
a 50 bares absolutos. En la polimerizacién de etileno, la presion parcial de etileno serd habitualmente del orden de 0,1
a 5 MPa, con preferencia de 0,2 a 2 MPa y mds particularmente de 0,4 a 1,5 MPa. Las temperaturas seleccionadas
son tales que practicamente la totalidad del polimero producido se encuentra esencialmente (i) en una forma sélida
en particulas no adherentes y no aglomerantes y (ii) es insoluble en el diluyente. La temperatura de polimerizacién
depende del hidrocarburo diluyente elegido y del polimero a producir. En la polimerizacién de etileno, la temperatura
se encuentra en general por debajo de 130°C, normalmente entre 50 y 125°C, preferentemente entre 75 y 115°C.
Por ejemplo, en la polimerizacién de etileno en isobutano como diluyente, la presién empleada en el bucle es con
preferencia del orden de 30 a 50 bares absolutos, la presioén parcial de etileno es con preferencia de 0,2 a2 MPay la
temperatura de polimerizacién es del orden de 75 a 115°C. El rendimiento en espacio-tiempo, consistente en la tasa de
produccion de polimero por unidad de volumen del reactor en bucle, para el procedimiento de la presente invencion,
es del orden de 0,1 a 0,4, preferentemente de 0,2 a 0,35 toneladas/hora/m?.

El procedimiento de acuerdo con la invencidn se aplica a la preparacién de composiciones que contienen polimeros
olefinicos (preferentemente etileno) que pueden comprender uno o mas homo-polimeros olefinicos y/o uno o mds
copolimeros. Resulta particularmente adecuado en la preparacién de polimeros de etileno y polimeros de propileno.
Los copolimeros de etileno comprenden generalmente una alfa-olefina en una cantidad variable que puede alcanzar el
12% en peso, preferentemente de 0,5 a 6% en peso, por ejemplo alrededor de 1% en peso.

Los mondmeros de alfa-mono-olefinas generalmente utilizados en dichas reacciones son una o mas 1-olefinas que
tienen hasta 8 dtomos de carbono por molécula y ninguna ramificacién més acerca del 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, comondémeros particularmente preferidos son
buteno-1, penteno-1 y hexeno-1.

Diluyentes tipicos empleados en dichas reacciones incluyen hidrocarburos que tienen de 2 a 12, preferentemente
de 3 a 8, dtomos 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, tolueno, isooctano y 2,2-dimetilpropano, o cicloal-
canos tales como ciclopentano o ciclohexano o sus mezclas. En el caso de la polimerizacién de etileno, el diluyente es
en general inerte con respecto al catalizador, cocatalizador y polimero producido (tal como hidrocarburos aliféticos,
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 es particularmente preferido como diluyente para la
polimerizacién de etileno.

Las condiciones operativas pueden ser también tales que los monémeros (por ejemplo, etileno, propileno) actian
como diluyente como ocurre en los asi llamados procesos de polimerizacién en masa. Se ha comprobado que pueden
aplicarse limites de concentracidn de suspension espesa en porcentaje en volumen independientemente del peso mole-
cular del diluyente y si el diluyente es inerte o reactivo, liquido o supercritico. Como diluyente para la polimerizacién
de propileno se prefiere en particular el monémero de propileno.

En la técnica se conocen métodos de regulacién del peso molecular. Cuando se emplean catalizadores de Zie-
gler-Natta, metalocénicos y del tipo de metales de transicion con ligandos tridentados, se emplea preferentemente
hidrégeno, dando lugar una presién de hidrégeno mds elevada a un peso molecular medio mds bajo. Cuando se em-
plean catalizadores del tipo cromo, se emplea preferentemente la temperatura de polimerizacion para regular el peso
molecular.
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En plantas comerciales, el polimero en particulas se separa del diluyente de tal manera que el diluyente no queda
expuesto a contaminacion, con el fin de permitir el reciclo del diluyente a la zona de polimerizacién con una purifica-
cién minima, si es que existe. 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 o bien (i) el uso de columnas verticales discontinuas de sedimentacién, de manera que el flujo de la
suspension espesa de un lado a otro de la abertura de las mismas proporciona una zona en donde las particulas de poli-
mero pueden sedimentar en cierta medida respecto del diluyente, o bien (ii) la extraccién continua de producto por via
de uno o més orificios de extraccién, cuya posiciéon puede encontrarse en cualquier parte del reactor de tipo bucle pero
que preferentemente se encuentran en posicion adyacente al extremo aguas abajo de una seccién horizontal del bucle.
Cualquiera de los orificios de extraccién continua tendran normalmente un didmetro interno de 2-25, preferentemente
4-15, en especial 5-10 cm. Esta invencidn permite la operacion de reactores de polimerizacion a gran escala con bajas
necesidades de recuperacion del diluyente. La operacién de reactores de didmetro grande con altas concentraciones
de sélidos en la suspension espesa reduce al minimo la cantidad del diluyente principal extraido del bucle de poli-
merizacién. El uso de dispositivos de concentracién en la suspensién espesa de polimero extraida, preferentemente
hidrociclones (bien uno solo o bien multiples hidrociclones en paralelo o en serie), acentia ain mads la recuperacién
de diluyente de un modo eficiente en cuanto a energia puesto que se evita una reduccién de presién importante y la
vaporizacion del diluyente recuperado.

Se ha comprobado que la concentracion de suspension espesa en el reactor de tipo bucle se puede optimizar a través
del control del tamafio medio de particula y/o de la distribucion del tamafio de particula del polvo dentro del reactor
de tipo bucle. El determinante principal del tamafio medio de particula del polvo es el tiempo de residencia en el
reactor. La distribucion del tamafio de particula del catalizador puede verse afectada por muchos factores, incluyendo
la distribucién del tamaiio de particula del catalizador alimentado al reactor, la actividad del catalizador inicial y media,
la robustez del soporte del catalizador y la susceptibilidad del polvo al fragmentarse bajo las condiciones de reaccion.
Se pueden emplear dispositivos de separacién de sélidos (tal como hidrociclones) en la suspensién espesa extraida del
reactor de tipo bucle para facilitar ain més el control del tamafio medio de particula y de la distribucién del tamafio
de particula del polvo en el reactor. La ubicacién del punto de extraccién para el dispositivo de concentracién y el
disefio y condiciones operativas del sistema del dispositivo de concentracion, preferentemente el bucle o bucles de
reciclo del hidrociclén, permite también controlar el tamafio de particula y la distribucién del tamaiio de particula
dentro del reactor. El tamafio medio de particula se encuentra preferentemente entre 100 y 1.500 micrémetros, con
suma preferencia entre 250 y 1.000 micrémetros.

La suspension espesa de polimero extraida, y preferentemente concentrada, es despresurizada, y opcionalmente
calentada, antes de introducirse en un recipiente de vaporizacion instantdnea primaria. La corriente se calienta prefe-
rentemente después de la despresurizacion.

El diluyente y cualesquiera vapores de mondmero recuperados en el recipiente de vaporizacion instantdnea pri-
maria, se condensan normalmente, con preferencia sin recompresion y se reutilizan en el proceso de polimerizacion.
Preferentemente, se controla la presion del recipiente de vaporizacion instantdnea primaria para permitir la conden-
sacién con un medio de enfriamiento facilmente disponible (por ejemplo, agua de enfriamiento) de practicamente la
totalidad del vapor instantdneo antes de cualquier recompresion; generalmente, dicha presion en el recipiente de va-
porizacion instantdnea primaria serd de 4-25, por ejemplo 10-20, preferentemente 15-17 bares absolutos. Los s6lidos
recuperados del recipiente de vaporizacion instantdnea primaria se pasan preferentemente a un recipiente de vapori-
zacidn instantdnea secundaria para separar volatiles residuales. Alternativamente, la suspension espesa se puede pasar
a un recipiente de vaporizacion instantdnea de presion mds baja que la del recipiente primario antes mencionado, de
manera que es necesaria la recompresion para condensar el diluyente recuperado. Se prefiere el uso de un recipiente
de vaporizacidn instantdnea a elevada presion.

El procedimiento de acuerdo con la invencidén se puede emplear para producir resinas que muestran una densidad
especifica del orden de 0,890 a 0,930 (baja densidad), de 0,930 a 0,940 (densidad media) o de 0,940 a 0,970 (alta
densidad).

El procedimiento de acuerdo con la invencién es relevante para todos los sistemas cataliticos de polimerizacién
de olefinas, en particular aquellos elegidos entre los catalizadores de tipo Ziegler, en particular aquellos derivados
de titanio, zirconio o vanadio, y entre catalizadores de 6xido de bromo soportados sobre silice térmicamente acti-
vada o sobre un soporte inorgdnico, y entre catalizadores del tipo metaloceno, siendo el metaloceno un derivado de
ciclopentadienilo de un metal de transicién, en particular de titano o zirconio.

Ejemplos no limitativos de catalizadores de tipo Ziegler son los compuestos que comprenden un metal de transicién
elegido entre los grupos I1IB, IVB, VB o VIB de la tabla periédica, magnesio y un halégeno obtenidos mezclando un
compuesto de magnesio con un compuesto de un metal de transicién 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 bien por un alumoxano o bien por un
agente ionizante tal como se describe, por ejemplo, en la Solicitud de Patente EP-500.944-A1 (Mitsui Toatsu Chemi-
cals).
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Los catalizadores de tipo Ziegler son los mas preferidos. Entre estos, ejemplos particulares incluyen al menos un
metal de transicion elegido entre los grupos IIIB, 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,
siendo preferidos los valores de 30 a 50% en peso, de 0,5 a 20% en peso de magnesio, normalmente de 1 a 10% en
peso, de 0,1 a 10% en peso de aluminio, generalmente de 0,5 a 5% en peso, consistiendo generalmente el resto en
elementos que surgen de los productos usados para su preparacion, tales como carbono, hidrégeno y oxigeno. El metal
de transicion y el halégeno son preferentemente titanio y cloro.

Las polimerizaciones, en particular aquellas catalizadas con catalizadores Ziegler, se efectian normalmente en pre-
sencia de un cocatalizador. Es posible utilizar cualquier cocatalizador conocido en la técnica, en especial compuestos
que comprenden al menos un enlace quimico aluminio-carbono, tales como compuestos de organoaluminio opcional-
mente halogenados, que pueden comprender oxigeno o un elemento del grupo I de la tabla periddica, y aluminoxanos.
Ejemplos particulares serdn los compuestos de organoaluminio, trialquilaluminios tal como trietilaluminio, trialque-
nilaluminios tal como triisopropenilaluminio, mono- y dialc6xidos de aluminio tal como etéxido de dietilaluminio,
alquilaluminios mono- y dihalogenados tal como cloruro de dietialuminio, mono- y dihidruros de alquilaluminio
tal como hidruro de dibutilaluminio, y compuestos de organoaluminio que comprenden litio tal como LiAl(C,Hs)
4. Resultan muy adecuados los compuestos de organoaluminio, en especial aquellos que no estdn halogenados. Son
especialmente ventajosos el trietilaluminio y el triisobutilaluminio.

Es preferible que el catalizador a base de cromo comprenda un catalizador de 6xido de cromo soportado que
incluye un soporte que contiene titania, por ejemplo un soporte de silice y titania compuesta. Un catalizador a base
de cromo particularmente preferido puede comprender de 0,5 a 5% en peso de cromo, con preferencia 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, preferentemente 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 m*/g, con preferencia de 400 a 550
m?/g, y una porosidad en volumen mayor de 2 cm®/g, preferentemente de 2 a 3 cm®/g.

Los catalizadores de cromo soportados sobre silice se someten normalmente a una etapa de activacién inicial en
aire a una temperatura de activacion elevada. La temperatura de activacién oscila preferentemente entre 500 y 850°C,
mas preferentemente entre 600 y 750°C.

El reactor de tipo bucle se puede emplear para preparar polimeros monomodales o multimodales, por ejemplo
bimodales. Los polimeros multimodales se pueden preparar en un solo reactor o en multiples reactores. El sistema
reactor puede comprender uno o mds reactores de tipo bucle conectados en serie o en paralelo. El reactor de tipo bucle
puede estar también precedido o seguido por un reactor de polimerizacién que no es un reactor de tipo bucle.

En el caso de reactores en serie, un primer reactor de la serie es suministrado con catalizador y cocatalizador ademas
del diluyente y mondmero, y cada reactor posterior es suministrado con, al menos mondmero, en particular etileno y
con la suspensién espesa que procede 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 al interior
de un primer reactor.

En el caso en donde la planta comprende mas de dos reactores en serie, el polimero de mds alto indice de fusién
y el polimero de mds bajo indice de fusién se pueden producir en dos reactores adyacentes o no adyacentes de la
serie. El hidrégeno se mantiene en (i) una baja (o nula) concentracién en el reactor o reactores de produccion de
los componentes de alto peso molecular, por ejemplo porcentajes de hidrégeno que incluyen 0-0,1% en volumen, y
en (ii) una concentracién muy alta en el reactor o reactores que producen los componentes de bajo peso molecular,
por ejemplo porcentajes de hidrégeno de 0,5-2,4% en volumen. Igualmente, los reactores pueden ser operados para
producir esencialmente el mismo indice de fusién del polimero en reactores sucesivos.

Sin embargo, una sensibilidad particular a operar en reactores de didmetro grande (y gradientes asociados en
seccién transversal en cuanto a factores composicionales, térmicos o de particulas) ha estado relacionada con la pro-
duccidn de resinas poliméricas en donde se ha dado a conocer que el polimero de resinas de alto o bajo peso molecular
conduce a mayores problemas de ensuciamiento. En particular, cuando se producen polimeros de pesos moleculares
menores de 50 kDaltons o mayores de 150 kDaltons. Se ha confirmado particularmente que estos problemas se acen-
tdan a bajas concentraciones de sélidos poliméricos en el reactor de tipo bucle. Cuando se producen polimeros de
pesos moleculares menores de 50 kDaltons o mayores de 200 kDa (o un indice de fusion por debajo de 0,1 y por enci-
ma de 50) en reactores de didmetro grande, se ha descubierto de manera sorprendente que el ensuciamiento disminuye
cuando las cargas de s6lidos se aumentan a valores por encima de 20% en volumen, en particular por encima de 30%
en volumen. La presente invencién comprende ademads un reactor de tipo bucle de una construccién tubular continua
que tiene al menos 2 secciones horizontales y al menos 2 secciones verticales, en donde el didmetro interno de por lo
menos el 50% de la longitud total del reactor es de al menos 700 mm.
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Ejemplo

En un reactor tubular de tipo bucle cerrado alargado, que tiene un didmetro interno de 765 mm y una capacidad
volumétrica de 167,5 m?, se copolimerizé etileno con hexeno-1 a una temperatura de 93°C y una presién de 41 bares
absolutos en isobutano como diluyente y empleando un catalizador de cromo, para producir un copolimero que tiene un
MIS5 de 0,85 g/10 minutos y una densidad de 938 kg/m?*. Se mantiene una carga de sélidos esencialmente constante de
alrededor de 56% en peso durante un periodo de varios dias. La potencia de 1a bomba de circulacién del reactor, medida
por el transductor de potencia en el sistema de control del motor de la bomba, y el coeficiente de transferencia de calor,
medido mediante el control del flujo de agua de refrigeracion y del cambio de la temperatura del agua de refrigeracién
en comparacién con la temperatura del reactor, permanecieron estables, resultando en ningiin cambio esencialmente
de cualquiera de los pardmetros respectivamente e indicando ello que no se produjo ningiin ensuciamiento detectable
del reactor tal como se pondria de manifiesto por una acumulacién de polimero sobre las paredes del reactor, y que
el flujo era estable y estaba bien distribuido como se puso de manifiesto por las lecturas estables de la potencia de la
bomba.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento que comprende polimerizar, en un reactor de tipo bucle de una construccién tubular continua, un
mondmero olefinico opcionalmente junto con un comonémero olefinico en presencia de un catalizador de polimeri-
zacion en un diluyente, para producir una suspensién espesa que comprende polimero olefinico sélido en particulas y
el diluyente, en donde el didmetro interno de por lo menos el 50% de la longitud total del reactor es de al menos 700
mm, la concentracién de sélidos en el reactor es de al menos 20% en volumen y el indice de Fraude se mantiene por
debajo de 30.

2. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en donde la concentracion de sélidos en el reactor es del orden de 25-
35% en volumen.

3. Procedimiento segtn la reivindicacién 1 o 2, en donde el didmetro interno de por lo menos el 50% de la longitud
total del reactor es mayor de 750 mm.

4. Procedimiento segin la reivindicacion 1, en donde el didmetro interno de por lo menos el 70% de la longitud
total del reactor es mayor de 700 mm.

5. Procedimiento segun la reivindicacion 4, en donde el didmetro interno de por lo menos el 85% de la longitud
total del reactor es mayor de 700 mm.

6. Procedimiento segtin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el rendimiento en espacio-tiempo
es del orden de 0,2-0,35 ton/hora/m?>.

7. Reactor de tipo bucle de una construccién tubular continua que tiene al menos 2 secciones horizontales y al
menos 2 secciones verticales, en donde el didmetro interno de por lo menos el 50% de la longitud total del reactor es
de al menos 700 mm y la relacién de la longitud del reactor al didmetro interno del mismo es menor de 500.

8. Reactor de tipo bucle segin la reivindicacién 7, en donde el didmetro interno de por lo menos el 50% de la
longitud total del reactor es mayor de 750 mm.

9. Reactor de tipo bucle segtn la reivindicacién 7, en donde el didmetro interno de por lo menos el 70% de la
longitud total del reactor es de al menos 700 mm.

10. Reactor de tipo bucle segtn la reivindicacién 7, en donde el didmetro interno de por lo menos el 85% de la
longitud total del reactor es de al menos 700 mm.

11. Reactor de tipo bucle segtn la reivindicacion 7, en donde la relacion de la longitud al didmetro interno del
reactor es menor de 250.

12. Reactor de tipo bucle segtin cualquiera de las reivindicaciones 7 a 11, en donde el tamafio del reactor es mayor
de 20 m*.

13. Reactor de tipo bucle segtn la reivindicacion 12, en donde el tamafio del reactor es de 100-175 m>.
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