ES 2275755 T3

@ Numero de publicacién: 2 275 755

OFICINA ESPANOLA DE

PATENTES Y MARCAS @ Int. Cl.:
CO8F 6/00 (2006.01)
ESPANA BO1J 19/24 (2006.01)

B0O1J 19/18 (2006.01)

@) TRADUCCION DE PATENTE EUROPEA T3

Numero de solicitud europea: 01995210 .0
Fecha de presentacion : 06.11.2001

Numero de publicacién de la solicitud: 1444273
Fecha de publicacion de la solicitud: 11.08.2004

Titulo: Eliminacion volatil continua en polimerizaciéon en suspension.

@ Titular/es:
CHEVRON PHILLIPS CHEMICAL COMPANY L.P.
10001 Six Pines Drive
The Woodlands, Texas 77380, US

Fecha de publicacién de la mencién BOPI: @ Inventor/es: Kendrick, James, A.;
16.06.2007 Towles, Thomas, W. y
Roger, Scott, T.

Fecha de la publicacion del folleto de la patente: Agente: Elzaburu Marquez, Alberto
16.06.2007

Aviso: En el plazo de nueve meses a contar desde la fecha de publicacién en el Boletin europeo de patentes, de
la mencién de concesién de la patente europea, cualquier persona podra oponerse ante la Oficina Europea
de Patentes a la patente concedida. La oposicién debera formularse por escrito y estar motivada; sélo se
considerara como formulada una vez que se haya realizado el pago de la tasa de oposicién (art. 99.1 del
Convenio sobre concesion de Patentes Europeas).

Venta de fasciculos: Oficina Espafiola de Patentes y Marcas. P° de la Castellana, 75 — 28071 Madrid



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2275755 T3

DESCRIPCION

Eliminacién volétil continua en polimerizacién en suspension.
Campo de la invencion

La presente invencion se refiere a un procedimiento para separar continuamente sélidos poliméricos de un medio
liquido que comprende un diluyente inerte y mondémeros sin reaccionar en un procedimiento de polimerizacién en
suspension. En particular, la presente invencion se refiere a un aparato para separar continuamente sélidos poliméricos
de un medio liquido, secar el polimero y recuperar el diluyente y los monémeros sin reaccionar con una reduccién en
la compresion necesaria para la condensacién de vapor del diluyente a diluyente liquido para reutilizar en el procedi-
miento de polimerizacion.

Antecedentes de la invencion

En muchos procedimientos de polimerizacién para la produccién de polimero, se forma un efluente que es una sus-
pensién de s6lidos poliméricos en forma de particulas suspendidos en un medio liquido, normalmente el diluyente de
reaccion y mondmeros sin reaccionar. Un ejemplo tipico de dichos procedimientos se describe en la patente de Estados
Unidos n° 2.285.721 de Hogan and Bank. Aunque los procedimientos de polimerizacién descritos en el documento de
Hogan emplean un catalizador que comprende 6xido de cromo y un soporte, la presente invencién puede aplicarse a
cualquier procedimiento que produzca un efluente que comprenda una suspensién de sélidos poliméricos en forma de
particulas suspendidos en un medio liquido que comprende un diluyente y mondmero sin reaccionar. Dichos procedi-
mientos de reaccion incluyen aquellos que han llegado a ser conocidos en la técnica como polimerizaciones en forma
de particulas.

En la mayorfa de las operaciones a escala comercial, lo deseable es separar el polimero y el medio liquido que
comprende un diluyente inerte y mondémeros sin reaccionar de una forma tal que el medio liquido no quede expuesto
a contaminacién de forma que el medio liquido se pueda reciclar a la zona de polimerizacién con una purificacién
minima, en caso de que sea necesaria. Una técnica particularmente favorable que se ha usado hasta ahora es la que
se describe en la patente n° 3.152.872 de Scoggin et al., més en particular, la realizacién ilustrada en combinacién
con la Figura 2 de dicha patente. En dicho procedimiento, el diluyente de reaccidn, los monémeros disueltos y el
catalizador se hacen circular en un reactor de bucle en el que la presién de polimerizacién es de 6,9 a 48,3 x 10°
Pa manométricos. El polimero sélido producido también se hace circular en el reactor. Se recoge una suspensioén
del polimero y el medio liquido en una o mds ramas de sedimentacién del reactor de bucle en suspension desde la
cual se descarga periddicamente la suspension a una cdmara de destilacion subita en la que la mezcla se somete a
destilacion sibita hasta una presion tal como 1,4 x 10° Pa manométricos. Aunque la destilacion sibita tiene como
resultado eliminar de forma sustancialmente completa el medio liquido del polimero, es necesario volver a comprimir
el diluyente de polimerizacién vaporizado (es decir, isobutano) con el fin de condensar el diluyente recuperado hasta
una forma liquida adecuada para reciclar como diluyente liquido a la zona de polimerizacién. El coste del equipo de
compresion y los servicios auxiliares necesarios para su operacion con frecuencia constituyen una porcion significativa
del gasto implicado en producir el polimero.

Algunos procedimientos de polimerizacion destilan el diluyente licuado antes de reciclar al reactor. El objeto de la
destilacién es eliminar los mondémeros y contaminantes ligeros de cabeza de destilacién. El diluyente liquido destilado
se hace pasar entonces a través de un lecho de tratamiento para separar el veneno del catalizador y luego hacia el
reactor. El coste del equipo y servicios auxiliares para la destilacién y tratamiento puede ser una porcién significativa
del coste para producir el polimero.

En una operacién a escala comercial, lo deseable es licuar los vapores del diluyente a un coste minimo. Una de tales
técnicas usada hasta ahora se describe en la patente de Estados Unidos n°® 4.424.341 de Hanson and Sherk en la que
una etapa de destilacion subita a presion intermedia elimina una porcién significativa del diluyente a una temperatura
y una presion tales que esta porcion destilada stibitamente se puede licuar por intercambio de calor en lugar de por un
procedimiento de compresion mucho mas costoso.

El documento WO 99/60028 describe una eliminacién de componentes volétiles en una polimerizacion en suspen-
sién continua en la que el efluente de polimerizacién se calienta hasta una temperatura por debajo de la temperatura
de fusidn corriente arriba de un primer recipiente de destilacion subita.

El documento WO A 99/47251 describe un aparato para eliminar y recuperar un medio liquido de polimerizacién
de un polimero producido en un reactor como una suspension polimérica de sélido polimérico en forma de particulas
suspendido en un medio liquido. La técnica anterior, ademads, describe un procedimiento para preparar una suspension
de polimero en un medio liquido.

Breve sumario de la invencion

De acuerdo con la presente invencién, se proporciona un procedimiento para producir un polimero en un reactor
de bucle en suspensioén continuo que comprende:
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- hacer reaccionar un monémero en un diluyente hidrocarbonado para formar una suspensién de polimerizacién de
sélidos poliméricos en un medio liquido;

- descargar una porcién de la suspension de polimerizaciéon como efluente que comprende una suspension de
s6lidos poliméricos descargados en un medio liquido descargado a través de una abertura de descarga en un primer
conducto de transferencia;

- calentar el efluente con un primer calentador en forma de un cambiador de calor en linea hasta una temperatura
por debajo de la temperatura de fusién del polimero;

- destilar stubitamente el efluente en una primera destilacion subita, en la que del 75% al 100% del medio liquido
en el efluente se vaporiza a primer vapor de destilacién stbita en la primera destilacién subita formando un primer
vapor de destilacion subita y una primera suspension de destilacion subita;

- condensar al menos una porcién del primer vapor de destilacién stibita sin compresion;

- descargar la primera suspension de destilacién subita de la primera destilacion sibita a un segundo conducto de
transferencia;

- calentar la primera suspension de destilacién subita con un segundo calentador; y

- evaporar sibitamente la primera suspension de destilacion subita para vaporizar al menos una porcién del primer
liquido de destilacién sibita en la segunda destilacion subita.

El aparato para el procedimiento puede comprender una valvula de descarga en un reactor en suspension, ejemplos
de los cuales incluyen reactores de bucle en suspension y reactores en suspension tipo depdsito agitado, para la descar-
ga continua de una porcién del contenido del reactor en suspensién a un primer conducto de transferencia; un primer
recipiente de destilacion stibita provisto de una parte inferior definida por los lados sustancialmente rectos inclinados
en un dngulo con la horizontal igual o superior al dngulo de deslizamiento de los sélidos poliméricos/suspension;
siendo la presion del primer recipiente de destilacidn subita y la temperatura del efluente de polimerizacién tales que
el componente diluyente inerte del vapor es condensable, sin compresién, por intercambio térmico con un fluido que
tiene una temperatura en el intervalo de 18,3°C a 57,2°C: una primera cdmara estanca de salida del primer recipiente
de destilacién subita, que comunica con el primer recipiente de destilacién stibita, de una longitud (1) y didmetro (d)
tales que permita dicho nivel de sélidos poliméricos concentrados/suspensién acumularse y formar un cierre estan-
co a la presién en la primera cdmara estanca de salida del primer recipiente de destilacién subita: un reductor de la
salida de la cdmara estanca dispuesto para una descarga continua de un flujo pistén de sélidos poliméricos concentra-
dos/suspension a un segundo conducto de transferencia que comunica los sélidos poliméricos concentrados/suspension
con un segundo recipiente de destilacion subita en el que la presién del segundo recipiente de destilacion stbita y la
temperatura de los sélidos poliméricos concentrados/suspension son tales que basicamente todo el diluyente inerte
restante y/o mondmero sin reaccionar se vaporizaran y eliminardn en cabeza para la condensacién por compresion e
intercambio térmico y los s6lidos poliméricos se descargan desde la parte inferior del segundo recipiente de destilacién
subita para su posterior procesado o almacenamiento.

El procedimiento de la invencién puede comprender vaporizar de forma continua basicamente todo el diluyente
inerte restante y/o mondmero sin reaccionar en un segundo recipiente de destilacién stbita que funciona a una pre-
sién menor que la del primer recipiente de destilacién sibita; condensar el diluyente inerte vaporizado y/o monémero
sin reaccionar del segundo recipiente de destilacion stbita por compresion e intercambio térmico; y descargar conti-
nuamente la suspensién polimérica esencialmente seca del segundo recipiente de destilacion subita para su posterior
procesado o almacenamiento.

La presente invencion puede también proporcionar un procedimiento para purgar sélidos poliméricos de un con-
ducto conectado a un reactor de bucle y en comunicacién de paso de fluido con el reactor de bucle que lo comprende.
Este procedimiento incluye las etapas de (i) cerrar una primera valvula como respuesta a una primera sefial de un
primer detector, en el que la primera vdlvula estd conectada a, y en comunicacién de paso de fluido con el conducto,
(2) abrir una segunda valvula como respuesta a una segunda sefial de un segundo detector, en el que la segunda valvula
estd en comunicacion de paso de fluido entre un primer diluyente inerte y el conducto, y en el que el primer diluyente
inerte estd en comunicacién de paso de fluido con el conducto entre el reactor de bucle y la primera valvula, y (3)
hacer fluir suficiente cantidad del primer diluyente inerte a una presién suficiente por el conducto para purgar sélidos
poliméricos del conducto. En este procedimiento, los detectores primero y segundo pueden ser un detector comun y
las sefiales primera y segunda pueden ser una sefial comun.

La presente invencidn también puede proporcionar un procedimiento para devolver finos a una suspension de
polimerizacién en un reactor de bucle. El procedimiento incluye (i) descargar una porcién de la suspensién de polime-
rizacion del reactor de bucle, (ii) comunicar la suspensién de polimerizacién de descarga con un primer recipiente de
destilacidn subita, (iii) convertir en el recipiente de destilacion stibita una porcién de la suspension de polimerizacién
en un primer fluido, comprendiendo el primer fluido un diluyente y los finos, (iv) comunicar el primer fluido del primer
recipiente de destilacion stibita con un primer separador ciclénico, (v) convertir en el separador ciclénico una porcién
del primer fluido en un segundo fluido que comprende el diluyente y los finos, (vi) comunicar el segundo fluido con
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un cambiador de calor, (vii) convertir en el cambiador de calor el segundo fluido en un liquido que comprende el
diluyente y los finos y, (viii) devolver el liquido a la suspension de polimerizacién en el reactor de bucle.

La presente invencién puede proporcionar también un procedimiento para producir polimero a partir de una sus-
pension de polimerizacion en un reactor de bucle que opera con un tiempo espacial mayor que 9,3 x 107 kg s7! dm™.
Los sélidos poliméricos pueden ponerse en comunicacién seguidamente con un segundo recipiente de destilacién
subita. En el segundo recipiente de destilacion subita los sélidos poliméricos pueden exponerse a una reduccién de
presion desde una presién mayor en el primer recipiente de destilacion stbita hasta una presiéon menor en la segunda
destilacion stbita. Los sdlidos poliméricos se descargan entonces del segundo recipiente de destilacion sibita. Ade-
mads, el porcentaje en peso de sélidos en la suspensién de polimerizacién puede ser mayor que 47. El reactor de bucle
puede operar a una carga de impulsion de recirculacién/distancia al reactor total mayor que 0,15 m/m. El reactor de
bucle también puede operar con una carga de impulsion de la recirculacién mayor o igual que 60,96 m y tiene mds de
ocho ramas verticales, de forma deseable de 10 a 16 ramas verticales, mas deseablemente de 10 a 12 ramas verticales,
lo mas deseable 12 ramas verticales. El volumen de la suspensién de polimerizacién en reactor de bucle puede ser
mayor que 75708,2 litros.

Con preferencia, del 95 al 100% se vaporiza a primer vapor de destilacion subita en el primer recipiente de des-
tilacién subita. Ademads, preferiblemente, al menos 50% del primer liquido de destilacidn subita, con preferencia al
menos el 75%, incluso mds preferiblemente el 95%, se vaporiza a segundo vapor de destilacién stibita en el segundo
recipiente de destilacion subita. De acuerdo con otra realizacidn, el reactor de bucle opera a 65,5-121,1°C, con prefe-
rencia 79,4-110°C, mas preferiblemente 93-110°C. En otra realizacion, el reactor de bucle opera también a una presién
manométrica de 27,6-45,5 x 10° Pa, con preferencia 34,5-41,3 x 10° Pa, y mds preferiblemente 38,9 x 10° Pa.

En una realizacion preferida de acuerdo con la presente invencion, la descarga del efluente al primer conducto de
transferencia es continua. En otra realizacidn, el primer recipiente de destilacion sibita opera a una presién de 9,64-
21,7 x 10° Pa manométricos. En otra realizacion, el segundo recipiente de destilacién stibita opera a 1,0-6,89 x 10° Pa
manométricos.

Ademads preferiblemente, el aporte térmico a ambos calentadores en linea se ajusta de una forma tal que reduce
sustancialmente la obstruccién del equipo y/o mejora el secado del producto polimérico y/o mejora la recuperacion de
diluyente después de la descarga del efluente desde el reactor de bucle.

Naturalmente, la invencién también puede incluir diversas combinaciones de las realizaciones descritas en la pre-
sente memoria.

Un objeto de la invencién es eliminar la obstruccién en el equipo corriente abajo de la valvula de descarga. En
una rama de sedimentacioén de un reactor de polimerizacién la polimerizacién continda y el calor de reaccion calienta
adicionalmente el medio liquido y existe la posibilidad de que parte de los sélidos poliméricos se disuelvan o se
fusionen entre si. Puesto que el contenido de la rama de sedimentacion sale por la vdlvula de descarga, la caida
de presion causa la destilacion subita de parte del medio liquido lo cual tiene como resultado el enfriamiento del
medio liquido restante causando que el polimero disuelto precipite, lo que tiende a obstruir el equipo corriente abajo.
La presente invencién, que elimina la necesidad de una rama de sedimentacion también elimina esta posibilidad de
obstruccién del equipo corriente abajo evitando la disolucién inicial o fusidn de los sélidos poliméricos.

Otro objeto de la presente invencion es aumentar la capacidad de produccién del reactor mediante el uso de des-
carga continua y mayores concentraciones de etileno en el medio liquido, por ejemplo, mayores o iguales que 4 por
ciento en la salida del reactor, de forma deseable del 4 por ciento en peso al 8 por ciento en peso, todavia mas deseable
del 5 por ciento en peso al 7 por ciento en peso. Las ramas de sedimentacién limitan las concentraciones de etileno
debido a una mayor tendencia a obstruir el equipo corriente abajo provocada por la reaccion acelerada en la rama de
sedimentacién. Un flujo de suspension de efluente de polimerizacién continuo permite limitar las concentraciones de
etileno solo por la solubilidad del etileno en el diluyente liquido en el reactor, aumentando de este modo la velocidad
de reaccién especifica por la polimerizacién y aumentar la capacidad de produccién del reactor.

Otro objeto de la presente invencién es aumentar el porcentaje en peso (% en peso) de sdlidos poliméricos en la
suspensién de polimerizacién que circula en la zona de polimerizacién del reactor de bucle. De forma deseable, el %
en peso de sdlidos poliméricos en la suspension de polimerizacién es mayor que 45, més deseablemente de 45 a 65,
todavia mas deseablemente de 50 a 65 y, lo més deseable, de 55 a 65.

Otro objeto de la presente invencion es aumentar el rendimiento horario (STY), expresado en términos de kg s~
dm™. De forma deseable, el STY es mayor que 8,58 x 10~ kg s™' dm™, mas deseablemente de 8,58 a 13,2 x 10~ kg
s7' dm™ y lo mds deseable de 10,89 a 13,2 x 10 kg s™' dm™.

Otros aspectos, objetos y ventajas de la presente invencidn serdn evidentes a partir de la siguiente descripcién y de
las Figuras 1y 2.

El aparato y procedimiento de la invencién proporcionan varias ventajas sobre la técnica anterior que incluyen:
(1) permite un procesado continuo del contenido de un reactor en suspensioén desde el punto de descarga del efluente
de suspension de polimerizacion hasta la vdlvula de descarga; un primer recipiente de destilacion subita; una cdmara
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estanca; un reductor de salida de la cdmara estanca; y desde aqui hasta un segundo recipiente de destilacién subita,
(2) aumenta de forma significativa la concentracién de etileno en el medio liquido del reactor de bucle, aumentando
de este modo la capacidad de produccién del reactor, (3) aumenta de forma significativa el % en peso de sélidos
poliméricos en la suspension de polimerizacion, (4) aumenta de forma significativa el rendimiento horario del reactor
y (5) se reduce el consumo de energia al reducir la necesidad de comprimir y/o destilar el efluente vapor-liquido del
reactor. Los compresores de reciclado y otro equipo corriente abajo se pueden reducir de tamafio o eliminar.

Breve descripcion de los dibujos

Las Figuras 1 y 2 son un diagrama esquemadtico que ilustra un aparato para la separacion continua de sélidos
poliméricos de diluyente y mondmero sin reaccionar de acuerdo con la presente invencion.

La Figura 3 es una vista en seccion transversal ampliada del conducto de descarga con una abertura que se extiende
una distancia hacia el reactor de bucle y la suspensién de polimerizacidn circulante.

La Figura 4 es una vista esquematica del sistema de control de presion.

La Figura 5 es un diagrama esquematico que ilustra una realizacién de acuerdo con la presente invencion en la que
se usan dos calentadores en linea antes de los recipientes de destilacion subita.

Descripcion detallada de la invencién

Tal y como se usa en la presente memoria, el término “suspension de polimerizacion” se refiere sustancialmente
a una composicion bifasica que incluye sélidos poliméricos y liquido circulante en el reactor de bucle. Los sélidos
incluyen catalizador y una olefina polimerizada, tal como polietileno. Los liquidos incluyen un diluyente inerte, tal
como isobuteno, con mondémero, comondémeros, agentes de control del peso molecular disueltos, tales como hidrégeno,
agentes antiestticos, agentes antiincrustantes, depuradores y otros aditivos de proceso.

Tal como se usa en la presente memoria, el término “rendimiento horario” (STY) se refiere a la velocidad de
produccién de polimero por unidad de volumen del reactor de bucle o volumen de suspensién de polimerizacién.

Tal y como se usa en la presente memoria, el término “productividad del catalizador” se refiere al peso de polimero
producido por peso de catalizador introducido en el reactor de bucle.

Tal y como se usa en la presente memoria, el término “tiempo de residencia del polimero” se refiere a la duracion
media que una particula de polimero permanece dentro del reactor de bucle.

La presente invencién puede aplicarse a cualquier mezcla que comprenda una suspensién de sélidos poliméricos
y un medio liquido que comprende un diluyente inerte y mondmeros polimerizables sin reaccionar incluyendo sus-
pensiones que se originan de la polimerizacion de olefinas. Los monémeros olefinicos empleados por lo general en
tales reacciones incluyen deseablemente 1-olefinas que tienen de 2 hasta 8 dtomos de carbono por molécula. Ejemplos
tipicos incluyen etileno, propileno, buteno, penteno, hexeno y octeno. Otros ejemplos incluyen monémeros aroma-
ticos vinilicos, como estireno y estireno sustituido con alquilo, mondmeros distribuidos geminalmente tales como
isobutileno y olefinas ciclicas, tales como norborneno y vinil norborneno. Diluyentes tipicos empleados en tales po-
limerizaciones de olefinas incluyen hidrocarburos alifdticos saturados que tienen de 3 a 8, con preferencia de 3 a 4
atomos por molécula, tal como propano, isobutano, propileno, n-butano, n-pentano, isopentano, n-hexano e isooctano.
De estos diluyentes, se prefieren los de 3 a 4 4tomos de carbono por molécula y el mds preferido es isobutano.

La velocidad de descarga del efluente de polimerizacidn es tal que posibilita una corriente de proceso continua
procedente del reactor de bucle en suspensién desde el punto de descarga del efluente de polimerizacion licuado a
través de una valvula de descarga de un tinico punto y también a través del primer recipiente de destilacion subita y
los sistemas de recuperacion de vapor y de recuperacion de sélidos asociados. La velocidad de descarga del efluente
de polimerizacién es tal que puede mantener una presion constante en el reactor de suspension y eliminar los pulsos
de alta presion intermitentes asociados con una descarga de una porcion del contenido del reactor que se produce con
las ramas de sedimentacion en los reactores en suspension.

La temperatura a la cual el efluente de polimerizacién que se descarga del reactor se caliente durante el transito
hasta el primer recipiente de destilacion subita para la vaporizacion estd por debajo de la temperatura de fusién del
polimero. Esto se puede llevar a cabo por un calentamiento apropiado de este primer conducto de transferencia. La
cantidad de calor a aportar al efluente de polimerizacién durante su trinsito a través de este primer conducto hasta
el primer recipiente de destilacion stubita serd con preferencia al menos igual a la cantidad de calor que es igual al
calor de vaporizacién de dicha cantidad de diluyente inerte que se va a vaporizar por destilacién subita en el primer
recipiente de destilacion subita. Entonces, esto permitird que los sélidos poliméricos concentrados formados en el
primer recipiente de destilacién sibita que van a pasar al segundo recipiente de destilacion stbita pasen al mismo
a una temperatura de s6lidos mayor y asi facilita la eliminacién de diluyente residual en los poros de tales sélidos
poliméricos mediante la operacion del segundo recipiente de destilacion subita. Dicha cantidad de calor transferida al
efluente de polimerizacidn durante su transito a través del primer conducto de transferencia hasta el primer recipiente
de destilacion subita puede incluso ser mayor, con tal que la cantidad de calor asf transferida no cause el calentamiento
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de los sdlidos poliméricos de la misma hasta una temperatura tal a la que éstos tenderian a fundirse o aglomerarse
entre si.

Los sélidos poliméricos concentrados/suspension se descargan del primer recipiente de destilacién stibita a una
cémara estanca de salida del primer recipiente de destilacion subita de una longitud (1) y didmetro (d) tales que propor-
cione un volumen suficiente para mantener un volumen de sélidos poliméricos concentrados/suspension suficiente para
mantener un cierre estanco a presion en la cimara estanca de salida. Los sélidos poliméricos concentrados/suspension
se descargan de la cdmara de cierra de salida a través de un reductor de la cdmara estanca de salida hasta un segundo
conducto de transferencia que comunica los sélidos poliméricos concentrados/suspensiéon como un flujo pistén a un
segundo recipiente de destilacion subita. El reductor de la camara estanca de salida se define como lados sustancial-
mente rectos inclinados en un dngulo con el de la horizontal igual a o mayor que el dngulo de deslizamiento de los
s6lidos poliméricos concentrados/suspension.

La presién para la primera etapa de destilacion stbita variard dependiendo de la naturaleza del diluyente y moné-
meros sin reaccionar y de la temperatura del efluente de polimerizacién. De forma tipica, se pueden emplear presiones
manométricas en el intervalo de 9,6 a 21,7 x 10° Pa; mds preferiblemente de 13,8 a 18,6 x 10° Pa; y, lo mds preferible
de 15,52 17,2 x 10° Pa.

El fluido de intercambio de calor usado para condensar el vapor de la primera etapa de destilacién subita estd a
una temperatura en el intervalo de 18,3 - 65,5°C. Una realizacién preferida usa un fluido de intercambio de calor a una
temperatura de 23,9 - 60°C. Una realizacién mas preferida usa un fluido de intercambio de calor a una temperatura de
29,4 - 48,9°C.

Otra vision de la presente invencidn se proporcionara haciendo referencia a la Figura 1 que ilustra un sistema que
comprende una realizacion de la invencién.

En la realizacidn ilustrada en la Figura 1, la polimerizacidn se lleva a cabo en un reactor de bucle 1. Se sobreentien-
de que aunque el reactor de bucle 1 se ilustra con cuatro ramas verticales, el reactor de bucle 1 puede estar equipado
con mas ramas, de forma deseable ocho o mas ramas, deseablemente de 8 a 20, mds deseable de 8 a 16, 1o mas deseable
con 12 ramas. La suspension de polimerizacién de hace circular en la direccion a través del reactor de bucle 1 que se
ilustra por las flechas A-D por una o méds bombas, tales como bombas 2A y 2B de flujo axial. De forma deseable, el
reactor de bucle 1 estd equipado con varias bombas en las que cada bomba estd dedicada a un nimero par de ramas,
tal como, por ejemplo cuatro ramas, seis ramas y ocho ramas. El diluyente, comonémero y monémero se introducen
en el reactor de bucle 1 desde el recipiente 40 de almacenamiento de diluyente, el recipiente 41 de almacenamiento
de comondémero y la fuente 42 de mondmero a través de sus respectivos lechos de tratamiento 37, 38 y 39, a través
de los conductos, 5, 4 y 3, respectivamente, conectados al conducto 6. El catalizador se afiade al reactor de bucle 1 a
través de uno o mas sistemas 7A y 7B de alimentacion de catalizador. Normalmente, el catalizador se introduce en un
diluyente hidrocarbonado.

La suspensién de polimerizacion se puede extraer del reactor de bucle por descarga continua a través de un con-
ducto 8A de descarga. Se sobreentiende que el reactor de bucle 1 puede estar equipado con uno o mas conductos 8A de
descarga. También se sobreentiende que el(los) conducto(s) 8A de descarga pueden operarse de un modo continuo o
discontinuo, pero deseablemente en un modo continuo. El conducto 8A de descarga se extiende una distancia a través
de una porcién de la pared del reactor de bucle 1 y en la suspensién de polimerizacién circulante. Extendiéndose una
distancia en la suspension de polimerizacion, el conducto 8A de descarga puede extraer el efluente de polimerizacién
de la suspensién de polimerizacion circulante sobre un drea definida desde cerca o adyacente a la pared interna del
reactor de bucle 1 hasta una distancia que se extiende en el interior de la suspensiéon de polimerizacién circulante.
De este modo, se puede formar en el conducto 8A un mayor porcentaje en peso de sélidos poliméricos y finalmente
extraerse del reactor de bucle 1 que el porcentaje en peso de sélidos poliméricos en cualquier otra suspension de poli-
merizacion circulante. Un sistema de control de presion (no mostrado en la Figura 1) opera de acuerdo con el conducto
8A de descarga. El conducto 8A de descarga y el sistema 410 de control de presion se ilustran mds claramente en las
Figuras 3 y 4 y se describirdn con mds detalle mds adelante.

El efluente de polimerizacion pasa desde el conducto 8A de descarga hasta la vdlvula 8B de descarga hasta un
conducto 9 que esta provisto con un calentador 10 en linea y al primer recipiente de destilacion stbita 11 que separa
el medio liquido vaporizado de suspensién polimérica/sélidos. El conducto 9 tiene un medio de intercambio de calor
indirecto tal como un calentador 10 en linea de destilacién subita.

El medio liquido vaporizado que comprende diluyente y mondmeros sin reaccionar sale del primer recipiente de
destilacion subita 11 a través del conducto 12 de transferencia a través del cual éste pasa a un separador tal como un
separador ciclénico, ilustrado por el nimero de referencia 13 que separa los sélidos poliméricos atrapados del vapor.
Los sélidos poliméricos separados por el separador ciclénico 13 se hacen pasar a través del conducto 14 a través de
un conjunto 14A de doble valvula disefiado para mantener un cierre estanco a la presiéon por debajo del separador
ciclénico 13 hasta un segundo recipiente de destilacion stbita 15 de menor presion.

El conjunto 14A de doble vélvula incluye valvulas 14B y 14C. El conjunto 14A de vélvula en combinacién con
el conducto 14 opera para descargar periédicamente sélidos poliméricos que se han recogido en el conducto 14 del
separador ciclénico 13. El conjunto 14A de vélvula también mantiene la diferencia de presion entre el entorno de
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mayor presién en el separador ciclénico 13 y el entorno de menor presién en el segundo recipiente de destilacién
subita 15. En la operacion del conjunto 14A de vélvula, las valvulas 14B y 14C se abren y cierran secuencialmente. Al
comenzar esta secuencia, la valvula 14B se abre y la vdlvula 14C se cierra dejando que se recojan sélidos poliméricos
del separador ciclénico 13 en el conducto 14. Pasado el tiempo y/o la recogida de suficientes sélidos poliméricos en
el conducto 14, se cierra la valvula 14B capturando una porcién del entorno de alta presién del separador ciclénico 13
en el conducto 14. Después de que la vélvula 14B se cierra, la vdlvula 14C se abre y los sdlidos poliméricos recogidos
en el conducto 14 se descargan forzadamente al recipiente de destilacién stbita 15 por la presion diferencial entre
el entorno de mayor presioén en el conducto 14 y el entorno de menor presién en el recipiente de destilacion stbita
15. Después de descargar los sélidos poliméricos del conducto 14 al recipiente de destilacion subita 15, se cierra la
véalvula 14C. Una vez cerrada la vélvula 14C, se abre la valvula 14B, momento en el que se recogen de nuevo sélidos
poliméricos en el conducto 14 del separador ciclénico 13. La secuencia anterior se repite a continuacion.

Haciendo referencia de nuevo al primer recipiente de destilacion subita 11, los s6lidos poliméricos concentra-
dos/suspension en el fondo del primer recipiente de destilacidn subita 11 sedimentan continuamente desplazandose a
lo largo de la superficie inferior recta 16 del mismo hacia la cdmara estanca 17 que se ilustra ampliada en la Figura
2. En la cdmara estanca 17 se mantiene un nivel 43 de s6lidos poliméricos/suspension para eliminar tendencias a obs-
truirse en el primer recipiente de destilacion subita 11 y formar un cierre estando a la presiéon de modo que el primer
recipiente de destilacidn stibita 11 puede operar a una presioén sustancialmente mayor que el segundo recipiente de
destilacién stibita 15. Continuamente se descargan sélidos poliméricos/suspension de la cdmara estanca 17 al segundo
recipiente de destilacion subita 15 de menor presion. La longitud (1), didmetro (d) y volumen de la cdmara estanca 17
y la geometria del reductor 18 de salida de la cimara estanca se eligen para que proporcione un tiempo de residencia
variable y proporcione un flujo pistén continuo de sélidos poliméricos concentrados/suspension para minimizar el
espacio “muerto” y reducir las tendencias a obstrucciones. La cimara estanca 17 debera ser suficiente para permitir la
medida y control del nivel (s6lidos poliméricos) de particulas.

La medida y control del nivel de particulas se puede llevar a cabo por un sistema indicador 18D del nivel nuclear. El
sistema indicador 18D del nivel nuclear incluye una fuente de radiacién nuclear (no mostrada) y un receptor o elemento
de nivel 18A en comunicacién de sefial con un controlador indicador 18B de nivel. En operacion, el elemento 18A
de nivel genera una sefial proporcional al nivel de particulas en la cdmara estanca 17. Esta sefial se convierte en el
controlador indicador 18B de nivel. Como respuesta a esta sefial y un valor preseleccionado, el controlador indicador
18B de nivel envia una sefial a través de un conducto (ilustrado por la linea discontinua 18C) a una valvula de control
18E que controla selectivamente la descarga de sélidos poliméricos al conducto 19.

Tiempos de residencia tipicos de sélidos poliméricos concentrados/suspension en la cdmara estanca 17 varfan de 5
segundos a 10 minutos, los tiempos de residencia preferibles varfan de 10 segundos a 2 minutos y los tiempos de resi-
dencia mds preferibles de 15 a 45 segundos. El flujo pistén continuo de sélidos poliméricos concentrados/suspension
forma un cierre estanco a presion en el que los s6lidos poliméricos concentrados/suspension tienen una relacion 1/d en
el interior de la cdmara estanca 17 que es tipicamente 1,5 a 8, preferiblemente 1/d es 2 a 6 y, lo mas preferible, 2,2 a 3.
De forma tipica, las caras del reductor 18 de salida de la cdmara estanca estdn inclinadas, con respecto a la horizontal
60 - 85 grados, preferiblemente 65 - 80 grados y, lo mas preferible 68 - 75 grados. La geometria del reductor 18 de
salida de la cdmara estanca se define por lados sustancialmente rectos inclinados a un dngulo respecto a la horizontal
igual o mayor que el dngulo de deslizamiento de la suspension/sélidos poliméricos concentrados y comunica los séli-
dos polimérico concentrado/suspensioén con un segundo conducto 19 de transferencia que comunica con una entrada
de alimentacion del recipiente de destilacion subita 15. En el recipiente de destilacion sibita 15, practicamente todo el
diluyente inerte restante y mondmero sin reaccionar en el efluente de polimerizacién concentrado se vaporiza y destila
en cabeza a través del conducto 20 a un segundo separador ciclénico 21.

Una realizacién de acuerdo con la presente invencidn utiliza varios calentadores: al menos un calentador antes de
cada etapa de destilacion subita. En una realizacion preferida que se ilustra esquemadticamente en la Figura 5, se utilizan
dos recipientes de destilacion subita 11 y 15, cada uno con un calentador en linea asociado con el mismo. De acuerdo
con una realizacion preferida, el efluente de polimerizacién del reactor de bucle, que comprende s6lidos poliméricos
y medio liquido, se calienta, preferiblemente, en el primer conducto 9 de transferencia, con un primer calentador
10 en linea antes de la primera etapa de destilacion subita, ilustrada en la Figura 5 como recipiente de destilacién
subita 11. En la primera etapa de destilacion subita se forman un primer vapor de destilacién stbita y una primera
suspensién de destilacién subita y al menos una porcién del primer vapor de destilacion stbita de la primera etapa de
destilacién stbita se condensa seguidamente sin compresién. Tal como se usa en la presente memoria, “suspension
de destilacién subita” se refiere a s6lidos poliméricos que contienen medio liquido atrapado (retenido) y vapor de
destilacion stbita atrapado (si hay) y/o tales s6lidos poliméricos suspendidos en medio liquido “fluido”. La primera
suspension de destilacion subita de la primera etapa de destilacion stibita 11 se descarga a un segundo conducto 19 de
transferencia y se calienta, preferiblemente en el segundo conducto de transferencia, con un segundo calentador 19A
en linea antes de la segunda etapa de destilacion subita 15. En la segunda etapa de destilacion stbita 15 se forman un
segundo vapor de destilacion subita y segundos sdlidos poliméricos de destilacion subita y, preferiblemente, al menos
una porcién del segundo vapor de destilacion stbita del segundo recipiente de destilacidn stibita se condensa.

El reactor de bucle opera a 65,5-121,1°C, preferiblemente 79,4-110°C, y mds preferiblemente 93,3-110°C. La
presion del reactor varfa preferiblemente de 27,6-45,5 x 10° Pa manométricos, preferiblemente 34,5-41,3 x 10° Pa
manométricos, y més preferiblemente 38,9 x 10° Pa manométricos. Aunque estos intervalos se dan como una lista
de valores preferidos superiores y valores preferidos inferiores, se sobreentiende que describe especificamente todos
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los intervalos formados a partir de cualquier pareja de un valor preferido superior y un valor preferido inferior, inde-
pendientemente de si los intervalos se describen por separado. Por ejemplo, el reactor de bucle puede operar a 65,5-
110°C.

La descarga del reactor de bucle en el primer conducto 9 de transferencia es preferiblemente continua. Aunque
se puede usar cualquier calentador, se prefiere que los calentadores sean cambiadores de calor en linea. El primer
calentador calienta preferiblemente el efluente hasta una temperatura por debajo de la temperatura de fusion de los
solidos poliméricos y preferiblemente al menos una porcién del medio liquido del efluente se vaporiza en la primera
etapa de destilacion stibita. Después de que se vaporiza la cantidad de medio liquido en la primera etapa de destilacién
subita, cierta cantidad del medio liquido y cierta cantidad de vapor quedaran atrapados en los sé6lidos poliméricos. Por
ejemplo, se estima que 2 a 4% del medio liquido queda atrapado en los sélidos poliméricos.

El uso de dos calentadores en linea, antes de cada uno de los recipientes de destilacion subita, tiene beneficios de
operacion, como serd facilmente evidente para un experto en la técnica que tenga el beneficio de la presente descrip-
cién. Estos beneficios incluyen, aunque sin quedar limitados a los mismos 1) reduccién sustancial de las obstrucciones
del equipo, 2) mejora en el secado del producto polimérico, y 3) mejora en la recuperacién de diluyente.

En el sistema de dos calentadores preferido, la presidn para la primera etapa de destilacidn sibita varia dependiendo
de la naturaleza del medio liquido y de los mondmeros sin reaccionar y la temperatura del efluente de polimerizacion.
Se pueden usar presiones en el intervalo de 9,6-21,7 x 10° Pa manométricos, con preferencia de 11-18,6 x 10° Pa
manométricos, mds preferiblemente 11,7-13,8 x 10° Pa manométricos. Debido al uso de un segundo calentador antes
de la segunda etapa de destilacion subita 15 en la realizacion preferida para volatilizar el medio liquido atrapado de
los sélidos poliméricos, la segunda etapa de destilacién stbita puede operar a una mayor presion que la presion de
operacion de la segunda etapa de destilacion sibita en un sistema de un calentador. Por ejemplo, la segunda etapa de
destilaci6n sibita puede operar a una presién de 1,0-6,89 x 10° Pa manométricos.

El aporte de calor al primer calentador 10 en linea se ajusta de acuerdo con al menos un pardmetro de proceso,
con preferencia la presion del recipiente de destilacidn subita. Este pardmetro de proceso se puede seleccionar para
conseguir cualquiera o todos los beneficios adicionales que esta realizacidn conlleva pero preferiblemente para reducir
sustancialmente la obstruccién del equipo. El aporte térmico al primer calentador 10 en linea es una cantidad suficiente
para vaporizar la cantidad deseada de medio liquido. Con preferencia, el aporte térmico al primer calentador en linea
es una cantidad suficiente para vaporizar sustancialmente todo el liquido que “fluye” dejando asi solo liquido atrapado
y vapor, si hay, en los sélidos poliméricos. Si el efluente se recalienta en esta etapa, la obstruccién del equipo se
producird en la primera etapa de destilacion stbita.

Haciendo referencia ahora al separador ciclénico 13, la porciéon mayoritaria de medio liquido en el efluente de
polimerizacién puede llevarse al separador ciclénico 13 en forma de vapor. Después de haber eliminado una porcién
del catalizador atrapado y sélidos poliméricos, el vapor se hace pasar a través del conducto 22 a través de un sistema
23 A cambiador de calor en el que el vapor a una presién de 9,6-21,7 x 10° Pa manométricos se condensa por intercam-
bio indirecto de calor con un fluido intercambiador de calor tal como para eliminar la necesidad de compresién. La
porcion del catalizador atrapado y sélidos poliméricos no eliminados por el separador ciclénico 13 son por lo general
de menor tamaiio y pueden denominarse “finos”, “finos poliméricos” y/o “finos de catalizador”. Estos finos incluyen
generalmente catalizador sin reaccionar y/o que ha reaccionado insuficientemente.

El sistema cambiador de calor 23A incluye in cambiador de calor 23E y una bomba 23B de circulacién de agua
templada conectada al cambiador de calor 23E por el conducto 23C. Hay conectada una vdlvula de control 23D de
temperatura del agua templada al cambiador de calor 23E y la bomba 23B de circulacién de agua por los conductos 23F
y 23G, respectivamente. El agua de refrigeracién proveniente de una fuente de agua de refrigeracién (no mostrada) es
transportada a través del conducto 23H de agua de refrigeracion al conducto 23H en el conducto 23G entre la vélvula
de control 23D y la bomba 23B de circulacién. Hay conectado un controlador indicador de temperatura (TIC) 23]
entre la vélvula de control 23D y el conducto 23C. Entre el controlador 23J y el conducto 23C reside un elemento
medidor 23K de temperatura.

El sistema 23A cambiador de calor opera para controlar la cantidad de vapor condensado en el cambiador de
calor 23E. Esto se lleva a cabo controlando el flujo de agua de refrigeracion introducida en el conducto 23G desde el
conducto 23H aspirando el agua calentada formada en el cambiador de calor 23E. El agua calentada del cambiador de
calor 23E es transportada a la valvula de control 23D a través del conducto 23F. El agua calentada sale de la valvula
de control 23D a través del conducto 231.

Mais especificamente, el agua de refrigeracion del conducto 23H que entra en el conducto 23G se mezcla con agua
templada circulante en el conducto 23G, su mezcla entra en la bomba 23B. El agua que sale de la bomba 23B entra en
el conducto 23C, una porcién del cual entra en contacto con el elemento medidor de temperatura 23K, en camino hacia
el cambiador de calor 23E. El elemento medidor de temperatura 23K genera una sefial proporcional a la temperatura
en el conducto 23C. La sefial es transportada hasta el controlador indicador de temperatura 23J. Como respuesta a esta
seflal y un valor de temperatura de consigna, el controlador indicador de temperatura 23J envia una sefial a través del
conducto de sefial (ilustrado por la linea discontinua 23L) hasta la valvula de control 23D que controla selectivamente
el volumen de agua calentada que sale del sistema cambiador de calor 24A a través del conducto 231.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2275755 T3

El medio liquido condensado formado en el cambiador de calor 23E incluye diluyente, catalizador sin reacicio-
nar/que ha reaccionado insuficientemente, sélidos poliméricos y mondmeros sin reaccionar. Este medio liquido con-
densado se hace pasar entonces a un acumulador 23B a través del conducto 22A.

Es deseable controlar la cantidad de vapor condensado en el cambiador de calor 23E y mantener una presién de
vapor suficiente en el acumulador 23B. De este modo, una valvula 24A de control de presiéon puede mantener una
presion de retorno suficiente en el acumulador 24B. Manteniendo una presién de retorno suficiente en el acumulador
24B, se mantiene una presion de operacion apropiada en el primer recipiente de destilacion sibita 11. La valvula 24A
de control de presion es accionada por un controlador indicador de presion 24C que actiia de acuerdo con el elemento
medidor de presién 24D. El elemento medidor de presidon 24D estd en comunicacién de deteccién con el acumulador
24B. El elemento medidor de presion 24D genera una sefial proporcional a la presion en el acumulador 24B. Como
respuesta a esta sefial y a un valor de presién de consigna, el controlador indicador de presiéon 24C envia una sefial
a través de un conducto de sefial (ilustrado por la linea discontinua 24E) a la vdlvula de control 24A que controla
selectivamente la presion de retorno en el acumulador 24B.

Se ha dispuesto una bomba 25 para transportar el medio liquido condensado procedente del acumulador 24B de
vuelta a la zona de polimerizacién por un conducto 26. De este modo, el catalizador sin reaccionar/que ha reaccionado
insuficientemente y los sélidos poliméricos no eliminados por el separador ciclénico 13 se devuelven al reactor de
bucle 1 para posterior polimerizacidn.

Los sélidos poliméricos en el segundo recipiente de destilacion subita 15 de menor presidn se hacen pasar a través
de un conducto 27 a un secador 28 convencional. El vapor que sale del separador ciclénico 21 secundario, después de
filtracion en una unidad de filtro 29, se hace pasar por un conducto 30 hasta un compresor 31 y los vapores comprimidos
se hacen pasar a través de un conducto 32 a un condensador 33 en el que el vapor se condensa y el condensado se hace
pasar a través del conducto 34 a un recipiente de almacenamiento 35. El medio liquido condensado en el recipiente
de almacenamiento 35 se ventea tipicamente en cabeza para eliminar los contaminantes ligeros de la columna. El
diluyente inerte se puede devolver al proceso a través del lecho 37 de tratamiento para eliminar los venenos del
catalizador o destilarse en la unidad 36 para una eliminacién mds completa de los componentes ligeros de la columna
y luego devolverse al proceso a través del lecho de tratamiento.

Volviendo ahora a la Figura 3, se ilustra una parte de una pared 310 del reactor de bucle 1 a través de la cual se
prolonga el conducto 8A de descarga. El conducto 8A de descarga puede prolongarse en el reactor en varios dngulos.
Es deseable que el conducto 8A de descarga se prolongue en el reactor de bucle sustancialmente con un dngulo recto
con respecto a la pared 310.

La pared 310 incluye una superficie interna 312 y una superficie externa 214. La superficie interna 312 soporta
la suspensién de polimerizacién circulante ilustrada por las flechas 318 direccionales. El conducto de descarga 8A
tiene un remate superior 316A y un lado continuo 316B. Las porciones del lado 316B definen una abertura 320.
La abertura 320 tiene unas dimensiones de abertura verticales vl y v2 definidas por las paredes 320A y 320B del
lado 316B. Deseablemente, la dimensién v1 es mayor que la dimensién v2. La abertura 320 tiene dimensiones de
abertura horizontales h1 y h2 (no mostradas). La abertura 320 puede formarse con cualquier forma adecuada, tal como
rectangular, ovalada o una combinacién de las mismas. En una realizacion, la abertura 320 puede ser de forma cénica
o coéncava.

La abertura 320 comunica con un canal 322 definido por las superficies interiores del remate superior 316A y el
lado 316B. El canal 322 transporta suspension de polimerizacion capturada, ilustrada por la flecha de direccién 324 a
la valvula 8B de descarga (no mostrada).

La abertura 320 estd dimensionada y situada con respecto a la direccién del movimiento de la suspensién 318 de
polimerizacién circulante. Es deseable que la abertura 320 esté en una posicion sustancialmente enfrentada a la direc-
cion de la suspension 318 de polimerizacidn circulante. Mds deseable es que la abertura 320 haga cara a la direccién
de la suspension 318 circulante. De este modo, se elimina una porcién de la suspensiéon 324 de polimerizacién que
contiene sélidos poliméricos de la suspensién 318 de polimerizacién circulante sobre un drea cercana o adyacente a
la pared interna 312 del reactor de bucle 1 hasta una distancia que se extiende a la suspensién 318 de polimerizacién
circulante. De este modo, se puede formar un mayor porcentaje en peso de sélidos poliméricos en el conducto 8A que
el porcentaje en peso de sélidos poliméricos en cualquier otra suspensién de polimerizacién circulante.

Este incremento del porcentaje en peso de sélidos poliméricos depende de la posicion del conducto 8A de descarga
a lo largo del reactor de bucle 1, la profundidad de insercién del conducto 8A de descarga en el reactor de bucle, el
tamafio y configuracién de la abertura 320, la orientacién de la abertura 320 respecto a la direccién de la suspension
de polimerizacién circulante y el porcentaje en peso de sélidos poliméricos en la suspensidon 318 de polimerizacién
circulante. Por ejemplo, se observa un incremento calculado de 1 a 5 por ciento en peso con un conducto 8A de
descarga que tiene una dimensién vl de aproximadamente 127 mm y una dimensién hl de aproximadamente 25,4
mm. El conducto 8A de descarga estaba situado 3 mm corriente abajo de un codo de 90° en el reactor de bucle 1
en una porcién de la pared 314 del reactor de bucle adyacente al suelo. El conducto 8A de descarga se prolonga
aproximadamente 140 mm en la corriente de suspension de polimerizacién circulante. La velocidad de la suspension
de polimerizacion circulante estaba en el intervalo de 8,5-10,4 m/s con un porcentaje en peso de sélidos poliméricos
en el intervalo de 48 a 53.
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Volviendo ahora a la Figura 4, se ilustra el sistema 410 de control de presién. El sistema 410 de control de presion
opera para mantener la presion sustancialmente uniforme en el reactor de bucle 1 controlando la descarga de efluente
de polimerizacién del reactor de bucle 1 a través del conducto 8A de descarga. El sistema 410 de control también opera
para prevenir el taponamiento del reactor de bucle 1 y/o cuando el flujo de efluente de polimerizacién del conducto
8A de descarga al conducto 9 se interrumpe y/o detiene.

El sistema 410 de control de presién mcluye una primera fuente 412 de diluyente inerte, tal como isobutano, y
un conducto 414 de diluyente inerte en comunicacién con un conducto 416 del reactor de bucle. El flujo de diluyente
inerte a través del conducto 414 de diluyente inerte al conducto 416 del reactor de bucle estd controlado por la vélvula
de control 418 de acuerdo con un elemento medidor 420 de flujo y un controlador indicador 422 de flujo. El objeto
de la dosificacién del flujo de diluyente inerte desde la fuente 412 del primer diluyente inerte al reactor de bucle 1
es prevenir la obstruccién del conducto 416 por sélidos poliméricos. De este modo, un elemento medidor 441 de
presion del reactor de bucle (descrito mds adelante), en comunicacidn con el conducto 416 del reactor de bucle, puede
controlar de forma mads precisa la presién en el reactor de bucle 1.

El sistema 410 de control de presién incluye ademds una segunda fuente 424 de diluyente inerte y una tercera
fuente 426 de diluyente inerte. El diluyente inerte, tal como isobutano, de la segunda fuente 424 de diluyente inerte
fluye al conducto 428 hacia una vélvula de control 430 que estd en comunicacién de paso de fluido con un conducto
432. La valvula de control 430, de acuerdo con un elemento medidor 431 de flujo y un controlador indicador 433 de
flujo, regula el flujo de diluyente inerte de la segunda fuente 424 de diluyente inerte al conducto 432. El conducto 432
estd en comunicacién de paso de fluido con un conducto 434 y un conducto 8A de descarga, que finaliza en el conducto
8A de descarga en un punto entre el reactor de bucle 1 y la vdlvula 8B de descarga. El objeto de regular el flujo de
diluyente inerte de la segunda fuente 424 de diluyente inerte al circuito 432 es prevenir obstrucciones del conducto 432
por sdlidos poliméricos que de otro modo podrian volver al conducto 432 desde el conducto 8A de descarga. Ademds,
el flujo de diluyente inerte de la segunda fuente 424 de diluyente inerte también previene la obstruccién del conducto
434 y la valvula de control 440 por sélidos poliméricos que podrian volver a fluir al conducto 432 desde el conducto
8A de descarga.

El diluyente inerte de la tercera fuente 426 de diluyente inerte fluye al conducto 438 hacia una valvula de control
440 que estd en comunicacién de fluido con el conducto 434. Como se explicard con mds detalle mds adelante, en
el caso de una fluctuacién de presién suficiente en el reactor de bucle 1, la valvula de control 440 es accionada para
iniciar un flujo suficiente bajo una presion suficiente de diluyente inerte desde la tercera fuente 426 de diluyente inerte
para purgar y/o descargar sélidos poliméricos del conducto 8A de descarga al reactor de bucle 1. En este caso, por lo
general el flujo de diluyente inerte procedente de la tercera fuente 426 de diluyente inerte al conducto 432 serd mayor
que el flujo de diluyente inerte de la segunda fuente 424 de diluyente inerte al conducto 432. Por ejemplo, el flujo de
diluyente inerte de la segunda fuente 424 de diluyente inerte al conducto 8A de descarga puede variar en un intervalo
de 1,89 a menos de 7,57 litros/min. El flujo de diluyente inerte de la tercera fuente 426 de diluyente inerte al conducto
8A de descarga puede variar en el intervalo de 7,57 a 75,7 litros/minuto.

El elemento medidor 441 de presién del reactor de bucle y un controlador indicador 442 de presién llevan a cabo
varias funciones. Como se ha citado antes, el elemento medidor 441 de presion controla la presion del reactor de bucle
1 a través del conducto 416. Como respuesta a esta presion, el elemento medidor 441 de presion del reactor de bucle
genera una sefial proporcional a la presion en el conducto 416. Esta sefial es enviada al controlador indicador 442 de
presion. Como respuesta a esta sefial y a un valor de presion de consigna, el controlador indicador 442 de presién
envia una sefal a través de un conducto de sefial (ilustrado por la linea discontinua 444) a la vdlvula 8B de descarga y
a la vdlvula de control 440.

Durante las operaciones normales del reactor de bucle, la vdlvula 8B de descarga estd situada para permitir el
flujo de efluente de polimerizacion del conducto 8A de descarga al conducto 9. Al mismo tiempo, la vélvula de
control 440 estd cerrada previniendo el flujo de diluyente inerte desde la tercera fuente 426 de diluyente inerte al
conducto de descarga. Cuando se producen fluctuaciones de presion suficientes y/o cuando se detecta una despresu-
rizacion parcial del reactor de bucle por el elemento medidor 441 de presion del reactor de bucle, la sefial generada
por el controlador indicador 442 de presidn causa que la valvula 8B de descarga se cierre y que se abra la vélvu-
la 440 de control. Cerrando la vdlvula 8B de descarga, interrumpiendo asi la descarga del reactor de bucle 1, se
puede restablecer la presion en el reactor de bucle 1. Accionando la valvula 440 de control y permitiendo el flu-
jo de volimenes suficientes de diluyente inerte desde la tercera fuente 426 de diluyente inerte al conducto 8A de
descarga a una presion suficiente, los sélidos poliméricos que quedan en el conducto 8A de descarga entre la vélvu-
la 8B de descarga y el reactor de bucle 1 se pueden expulsar y/o purgar del conducto 8A de descarga y al reactor
de bucle 1. Ademds, manteniendo un flujo suficiente de diluyente inerte, continuo o de otro modo, a y/o a través
del conducto 8A de descarga mientras que la vdlvula 8B de descarga estd cerrada, se evita que los sélidos polimé-
ricos en el reactor de bucle entren y/o sean recogidos sustancialmente en el conducto 8A de descarga y/u obstru-
yan el conducto 8A de descarga. Una vez se vuelve a las operaciones normales, la vdlvula 440 de control se cierra
finalizando el flujo de diluyente inerte desde la tercera fuente 426 de diluyente inerte y la vdlvula 8B de descar-
ga se abre para reanudar el flujo de efluente de polimerizacién a través del conducto 8A de descarga al conducto
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Discusion
A la vista de la descripcién anterior se pueden realizar varias observaciones relativas al aparato y procedimiento.

Se ha observado que aumentando la carga y capacidad de flujo de la bomba(s) de circulacién del reactor de bucle,
se pueden hacer circular mayores porcentajes en peso de s6lidos en el reactor. También se ha observado que conseguir
la carga y el flujo necesarios de una bomba es cada vez mds dificil a medida que el porcentaje en s6lidos aumenta por
encima del 45 por ciento en peso y/o aumenta la longitud del reactor. Por tanto, el uso de dos bombas en serie permite
doblar la capacidad de la carga de bombeo y un incremento en el porcentaje en sélidos resultante. El aumento del por-
centaje en peso de sélidos en el reactor de bucle aumenta el tiempo de residencia del catalizador, que para catalizadores
de 6xido de cromo y de Ziegler-Natta, aumenta la productividad del catalizador. Se puede elegir aprovechar el mayor
porcentaje en sélidos y el tiempo de residencia manteniendo la velocidad de produccién constante a una velocidad de
alimentacion de catalizador reducida y mejorar el rendimiento del catalizador. Otra alternativa es mantener constante
la velocidad de alimentacién del catalizador y aumentar la capacidad de produccién del reactor y por tanto aumentar
el STY a una productividad de catalizador casi constante. Un mayor nivel de sélidos también aumenta el porcentaje
en peso de sélidos extraidos del reactor, lo que reduce los costes de procesado de isobutano en el equipo de reciclado.
Es deseable extraer s6lidos continuamente. La descarga continua puede producirse a través de una tnica tuberia de
descarga en un solo punto.

En un reactor de bucle, no siempre es posible situar la linea de descarga continua en una posicién 6ptima para
aprovechar la fuerza centrifuga y aumentar el porcentaje en peso de sélidos y, por tanto, reducir la cantidad de isobuta-
no atrapado en los sdlidos poliméricos. Se ha observado que una tuberia disefiada especificamente, como se ilustra en
la Figura 3 insertada en el reactor de bucle puede aumentar el porcentaje en peso de sélidos extraidos del reactor. Esta
tuberia intercalada funcionard en cualquier seccion del reactor de bucle y en una seccion recta aumentard el porcentaje
en peso de sélidos para que sea igual al de una posicién que aproveche la fuerza centrifuga para concentrar sélidos.

Con el desarrollo de la capacidad de circulaciéon de un mayor porcentaje en peso de sélidos en el reactor de
bucle y dos etapas de destilacion stibita, se reduce la necesidad de concentrar sélidos en la descarga del reactor
comparado con operaciones convencionales de reactores de bucle que tienen menor circulacién de sélidos, una tnica
etapa de destilacion stbita, tuberfa de descarga continua y descarga continua o de otro tipo. Por tanto, las ramas
de sedimentacién de un reactor de bucle convencional, que se disefian para maximizar la concentracién de sélidos
poliméricos antes de la descarga, se pueden reemplazar por una tuberia de descarga continua, que simplifica el sistema
mecéanicamente, reduce el capital inmovilizado, mejora la seguridad, reduce el mantenimiento y mejora el control del
reactor. Las ramas de sedimentacidn requieren un mantenimiento de rutina debido a su tendencia a obstruirse y pueden
formar material que obstruya el equipo de manipulacién del polimero corriente abajo. La concentracién maxima de
etileno en el reactor de bucle estd limitada por las ramas de sedimentacién debido a la tendencia del polimero a
acumularse en las ramas a elevadas concentraciones de etileno entre descargas y por tanto a obstruir la rama. La
descarga continua elimina esta tendencia. Otra ventaja de la descarga continua es la mejor respuesta a una brusca
caida de presion en el reactor, que puede producirse si se reduce el flujo de etileno rdpidamente. En estas condiciones,
las ramas de sedimentacion detendrén la descarga y pueden obstruirse con el polimero en pocos minutos.

Un desarrollo que aumentard la eficiencia del sistema de destilacion stibita en dos etapas es el calentador en linea
de la destilacion subita continua. El calentador vaporizard hasta el 100% del diluyente descargado desde el reactor
con el polimero que permitird una mayor recuperacién de diluyente por el condensador de presién intermedia. La
recuperacion de diluyente a través del primer recipiente de destilacion subita reducird los servicios auxiliares y el
capital inmovilizado. Los sistemas de recuperacion de diluyente de una sola etapa a baja presidon convencionales
incluyen compresion, destilacion y tratamiento que tienen un elevado coste de capital inmovilizado y de operacion.
El calentador en linea de la etapa de destilacion stbita aumentard la temperatura del polimero en el sistema de secado
corriente abajo y posibilitard menores niveles de voldtiles en el producto final, lo cual reducird los costes variables,
mejora la seguridad y ayuda a cuamplir las normas medioambientales.

El primer recipiente de destilacién suibita proporciona una etapa de destilacion stibita de presion intermedia que
permite la condensacion simple de diluyente y su vuelta al reactor. El calentador en linea de la etapa de destilacién
subita podrd aportar calor suficiente para vaporizar hasta el 100% del diluyente en el primer recipiente de destilacién
subita.

El vapor diluyente y catalizador sin reaccionar/que ha reaccionado insuficientemente/finos poliméricos sale por
la cabeza de la columna desde el recipiente de destilacion stbita hasta el separador ciclénico. La mayor parte del
polimero sale por la parte inferior del primer recipiente de destilacién subita a través de una cdmara estanca hasta el
segundo recipiente de destilacion subita.

Conectada a la parte inferior del primer recipiente de destilacion subita se encuentra la cdmara estanca que pro-
porciona un drea de flujo piston con un bajo tiempo de residencia para controlar el nivel de polimero y mantener la
presion en el primer recipiente de destilacion subita. La cdmara estanca estd disefiada para acomodar un intervalo de
formas poliméricas desde suspension concentrada hasta polimero seco.

La corriente de cabeza del primer recipiente de destilacion stibita es recibida por el separador ciclénico, que separa
la mayor parte de los finos poliméricos y los devuelve al grueso de flujo de polimero en el segundo recipiente de
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destilacidn stbita a través de un sistema de dos valvulas que permite que los finos se acumulen entre las valvulas,
descargando luego a través de la vdlvula inferior mientras se mantiene la presion en el primer sistema de destilacién
subita. La corriente de cabeza del separador ciclénico contiene algo de catalizador sin reaccionar/que ha reaccionado
insuficientemente y finos poliméricos. Estas particulas son llevadas con el vapor diluyente al condensador, atrapadas
con el liquido diluyente después de la condensacidn, recogidas en el acumulador y devueltas al reactor en el diluyente.
Los sistemas de condensacion y acumulador estin disefiados y operan para acomodar los finos.

El condensador proporciona una licuacién de bajos costes variables e inmovilizados del diluyente extraido del
reactor con el polimero por medio del primer recipiente de destilacion subita. Los sistemas de un tnico recipiente de
destilacién subita evaporan sibitamente el efluente de polimerizacion hasta justo por encima de la presiéon ambiente,
lo que requiere la compresion para licuar el diluyente antes de reciclarlo al reactor de bucle. Una etapa de destilacién
subita intermedia proporciona la condensacién con un medio de refrigeraciéon disponible corrientemente, tal como
agua de refrigeracion de la planta. El sistema condensador se llena con diluyente y se disefia para que acomode un
nivel de finos sin acumulacién u obstruccién. El condensador se enfria por un sistema de agua templada que controla
la temperatura de condensacién para conseguir la presion de vapor apropiada en el acumulador permitiendo un control
eficiente de la presién por la vélvula de control de presién en el venteo del acumulador. El sistema de agua templada
del condensador es un bucle de agua de refrigeracion con recirculacion, cuya temperatura estd controlada regulando el
agua de refrigeracion segtin sea necesario.

El acumulador recibe el diluyente condensado y catalizador/finos poliméricos y bombea la mezcla de nuevo hasta
el reactor de bucle en base al control de nivel en el acumulador. El acumulador tiene una forma en la parte inferior
disenada para acomodar los finos. Un venteo en el acumulador purga el diluyente acumulado de las corrientes de
cabeza ligeras/no condensables y controla la presion en el primer sistema de destilacién stbita.

El segundo recipiente de destilacion stibita, que opera justo por encima de la presién ambiente, recibe polimero de
la cdmara estanca del primer recipiente de destilacion subita. La vaporizacién completa, si no se ha llevado a cabo ya
en el primer recipiente de destilacion subita, se producird en el segundo recipiente de destilacién sibita. El polimero
abandona la parte inferior del segundo recipiente de destilacion subita hacia el sistema de secado. El calentador en linea
de la etapa de destilacién sibita aumentard la temperatura del polimero que permite que el sistema de secado elimine
los volatiles residuales de forma mds eficaz y efectiva. La corriente de cabeza del segundo recipiente de destilacion
subita serd vapor diluyente no recuperado en el primer sistema de destilacion subita y se filtrard y comprimird para
devolverlo al reactor de bucle.

Aunque en la presente memoria se describe un sistema con dos recipientes de destilacion subita, pueden usarse tres

0 mas recipientes de destilacion subita para vaporizar la cantidad deseada de medio liquido y sustancialmente todo el
medio liquido se vaporizara cuando el efluente alcance el dltimo recipiente de destilacion stbita.

12
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para producir polimero en un reactor de bucle en suspension continuo que comprende:

hacer reaccionar un mondmero en un diluyente hidrocarbonado para formar una suspension de polimerizacion de
s6lidos poliméricos en un medio liquido;

descargar una porcion de la suspension de polimerizacion como efluente que comprende una suspension de sélidos
poliméricos descargados en un medio liquido descargado, a través de una abertura de descarga a un primer conducto
de transferencia;

calentar el efluente con un primer calentador en forma de un cambiador de calor en linea hasta una temperatura
por debajo de la temperatura de fusion del polimero;

destilar subitamente el efluente en una primera etapa de destilacion subita, en la que de 75% a 100% del medio
liquido en el efluente se vaporiza en un primer vapor de destilacién stbita en la primera etapa de destilacion stibita
formando un primer vapor de destilacion stbita y una primera suspension de destilacion subita;

condensar al menos una porcién del primer vapor de destilacion stibita sin compresion;

descargar la primera suspension de destilacion stibita de la primera etapa de destilacion stbita a un segundo con-
ducto de transferencia;

calentar la primera suspensién de destilacién subita con un segundo calentador; y
destilar sibitamente la primera suspension de destilacién stbita en una segunda etapa de destilacion stbita para
formar un segundo vapor de destilacién subita y segundos sélidos poliméricos de destilacion subita vaporizando al

menos al menos una porcién del primer liquido de destilacién stbita en la segunda etapa de destilacion stbita.

2. Procedimiento segun la reivindicacién 1, que comprende ademds condensar al menos una porcién del segundo
vapor de destilacion subita de la segunda etapa de destilacion subita.

3. Procedimiento segtin la reivindicacion 1 o la reivindicacién 2, en el que de 95% a 100% del medio liquido en el
efluente se vaporiza a primer vapor de destilacion stbita en la primera etapa de destilacién subita.

4. Procedimiento segtin la reivindicacion 2 o la reivindicacidn 3, en el que al menos 95% del primer medio liquido
de destilacidn subita se vaporiza a segundo vapor de destilacion subita en la segunda etapa de destilacion subita.

5. Procedimiento segtin la reivindicacién 1, en el que el reactor opera a 65,5-121,1°C.
6. Procedimiento segtin la reivindicacién 5, en el que el reactor opera a 79,4-110°C.
7. Procedimiento segun la reivindicacion 6, en el que el reactor opera a 93,3-110°C.

8. Procedimiento segun la reivindicacién 1, en el que el reactor opera a una presién manométrica de 27,6-45,5 x
10° Pa.

9. Procedimiento segtin la reivindicacion 8, en el que el reactor opera a una presion manométrica de 34,4-41,3 x
10° Pa.

10. Procedimiento segun la reivindicacién 1 o la reivindicacién 2, en el que la descarga al primer conducto de
transferencia es continua.

11. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en el que la primera etapa de destilacion subita
opera a una presién manométrica de 9,6 a 21,7 x 10° Pa.

12. Procedimiento segtin cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en el que la segunda etapa de destilacion stibita
opera a una presiéon manométrica de 1,0-6,9 x 10° Pa.

13. Procedimiento segtn la reivindicacién 1, en el que

- al menos una porcién del segundo vapor de destilacién subita de la segunda etapa de destilacion stbita se condensa
y en el que:

- al menos 50% del primer liquido de destilacién stbita se vaporiza a segundo vapor de destilacion subita en la
segunda etapa de destilacion subita;
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- el reactor opera a 79,4-110°C;
- el reactor opera a una presion manométrica de 34,4-41,3 x 10° Pa;
- la primera etapa de destilacién sibita opera a una presién manométrica de 9,6 a 21,7 x 10° Pa; y

- la segunda etapa de destilacién stibita opera a una presién manométrica de1,0-6,9 x 10° Pa.
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