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La presente invención se refiere a un procedi­

miento de polimerización en seco da olafinas según el cual 

las de f in as  en estaño gaseoso son directamente transformada: 

en polímeros o en copolimeros sólidos de un peso molecular 

generalmente superior a 50.000. El procedimiento de la inven­

ción se aplica en particular a la polimerización del etileno 

solo o en mezcla con otras de f inas .

Ya ha sido propuesto pdimerizar en seco el ati- 

hno en un aparato que comprende varios reactoras elementales 

de polimerización contenidos en un recinto común y recorrido: 

sucesivamente por e l  polietileno sólido durante la formación. 

La polimerización es efectuada en contacto con un catalizador, 

ta l  como cloruro da dietilaluminio mezclado a tetracloruro 

de titanio, introducido en el primar reactor de polimeriza­

ción.

La puesta en práctica industrial de la técnica 

anteriormente mencionada, por medio de reactores de lacho 

fluidizado, tropieza sin embargo con dificultades de funcio­

namiento, en razón, principlamente, con la aparición frecuen­

ta de gruesos aglomerados de polietileno susceptibles de 

ocasionar e l  compactado en masa de este último. En efecto, 

se sabe que, en la polimerización en seco de las de f inas ,  

la aparición de aglomerados impide que el calor de polimeri­

zación se disipe suficientemente deprisa para evitar un emba­

lamiento localizado de la reacción. Este sobrecalentamiento 

se propaga rápidamente y provoca un compactado en masa del 

polímero presente en el reactor. En la práctica, ha sido 

propuesto, para evitar este inconveniente, polimerizar en se­

co el. etileno en un reactor provisto da medios mecánicos de 

agitación del polímero, de modo a prevenir la formación de
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aglamnradoa.

Ya ha sido propuesto, como consecuencia, cata 

lizadores a base de magnesio y de metales de transición muy 

activos en la polimerización de las d e f in a s ;  la puesta en 

práctica de tales catalizadores en la polimerización en seco 

de las olefinas ha aumentado todavía las dificultades de pues 

ta en práctica, ya que su utilización exige, a fin de avitar 

la formación de aglomerados, una eliminación todavía más re-  

pida del calor de reacción.

Ahora se ha encontrado que es posible, merced 

a las mejoras de la invención, efectuar la polimerización en 

seco da las olefinas en condiciones industriales satisfacto­

rias;  estos perfeccionamientos presentan además la ventaja 

de permitir obtener fácilmente polímeros de calidades diver­

sas.

La invención tiene por tanto como finalidad 

la fabricación de polímeros da un peso molecular generalmente 

superior a .50.000 por polimerización en seco de olefinas de 

fórmula CHg = CHR en la que R es un átomo de hidrogeno o un 

radical alquilo de 8 átomos de carbono como máximo, en reac­

tores en los que el polímero sólido durante la formación es 

mantenido en estado fluidizado por una corriente ascendente 

de una mezcla gaseosa que contiene la d e f in a  o las olefinas 

a polimerizar, disponiéndose los reactores en una serie en lt 

que el polímero sólido durante la formación circula sucesiva­

mente desda e l  reactor de cabeza hasta e l  reactor de cola 

del cual es evacuado el polímero hacia e l  exterior, siendo 

iniciada la polimerización por introducción, en al reactor dt 

cabeza, de un catalizador constituido por un compuesto sólido 

de un metal de transición de los subgrupos IVa, Va y Vía de
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la clasificación periódica de los elementos y de al manos un 

catalizador constituido por un compuesto organometálico da un 

metal de los grupos II o I I I  de la clasificación periódica de 

los elementos, caracterizándose el  procedimiento por I03 s i ­

guientes puntos:

-  la corriente gaseosa que sale de cada reactor es reciclada 

en al reactor;

-  la cantidad de co-catalizador introducida en el reactor de 

cabeza es tal  que la reacción atómica del metal del o de los 

co-catalizadores al metal de transición del catalizador está ! 

comprendida entra 0,1 y 10 y, preferentemente, entre 0,1 y 1;

-  una cantidad suplementaria de al menos un co-catalizador, 

idéntico o diferente del anterior y constituido por un compue 

to organometálico de un metal de los grupos II y I I I  de la 

clasificación periódica es introducido en ai manos un reactor 

diferente del reactor de cabeza, siendo esta cantidad ta l  que 

la relación atómica del metal del o de los co-catalizadores 

presentas en este reactor al metal de transición del cata l i ­

zador igualmente presente este comprendido entre 0,1 y 20.

El procedimiento de la invención es preferen­

temente aplicado a la fabricación del polietileno o a la fa ­

bricación-de copolimeros del etileno y de otras de f inas  que 

poseen la fórmula.CH^ = CHR mencionada más arriba.

Los metales de transición de los sub-grupos 

IVa, Va o Via de la clasificación periódica de los elementos 

tratados más arriba, compren en al  titanio, vanadio, cromo, 

circonio, niobio, molibdeno, hafnio, tántalo, tungsteno y, 

por extensión, e l  torio y el uranio.

El catalizador es elegido ventajosamente entr 

-compuestos sólidos del titanio trivalente, de fórmula general
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TiX„ (0R') en la que X representa un átomo de un halógeno, ¡3-m m t =
generalmente cloro, R'un radical alquilo que puede contener ^

$
de 2 a 8 átomos da carbono y m un numero entero b fraccionaria s 

que puede tomar cualquier valor de 0 a 3. Estos compuestos 

del titanio trivalente son corrientemente obtenidos por re­

ducción, por medio por ejemplo de compuestos organoaluminicos,

de compuestos de titanio tetravalente de fórmula TiX. (0R*) ,3-n n
respondiendo X y R*a las mismas definiciones que antariorments* ;

y siendo n un número entero o fraccionario que puede tomar f

cualquier valor entre 0 y 4. Los compuestos de fórmula TiX.4-n j
(0R')^,an la que n es diferentes de 0 y da 4, pueden obtenarsa ' 

a partir de cantidades calculadas de un tetrahaloganuro da 

titanio, de fórmula TiX^ y de uh titanato de alquilo, de f ó r ­

mula Ti (OR')^, según una reacción de intercambio funcional 

que puede escribirse: .

El catalizador sólido puede igualmente estar 

constituido por un compuesto sólido de metal de transición 

y de magnesio, pudiando ser por ejemplo Sata compuesto obte­

nido por una reacción entra un compuesto del titanio tetrava­

lente y un compuesto organomagnesiano.

El catalizador puede tambián ser asociado a 

un soporte sólido constituido por ejemplo da granulados de 

si l ice ,  de alumina o de magnesia en los que el- compuesto dal 

metal da transición es depositado o fijado.

Los co-catalizadores puestos en práctica en el 

procedimiento de la invención son preferentemente constituido: 

por compuestos organoaluminicos de fórmula media AlR"^Yg 

en la que R" representa un grupo alquilo de 1 a 20 átomos de 

carbono, Y un átomo de hidrogeno o de un halógeno, praferen-

1
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tamonta cloro, y x un nómero antaro o fraccionario que pueda 

tomar cualquier valor de 1 a 3. Como alio ha sido mencionado

más arriba, e l  procedimiento de la invención comprende la in­

troducción de al manos dos cantidades de co-catalizador, por 

una parte, en e l  reactor de cabeza y, por otra, en a l  menos 

uno de los demás reactores. En la práctica, as sin embargo 

preferible introducir co-catalizador en todos los reactores 

da polimerización puestos en práctica en el procedimiento.

Las diferentes, cantidades de co-catalizador introducidas 

en los diversos reactores pueden estar constituidas del mismo 

compuesto organometálico. Puede ser ventajos sin embargo po­

ner en práctica, a l  menos en el reactor de cabeza, un co-catí 

lizador da una naturaleza diferente da la de los otros co-ca 

talizadoras utilizados; tan es asi que la utilización, en 

al reactor de cabeza, de un compuesto organoaluminico de peso 

Molecular relativamente bajo, ta l  como trietilaluminio, y, en 

e l  otro o los otros reactoras, de un compuesto órganoalumi- 

nipo de peso molecular más elevado, tal como tri  n-octilalu-  

minio, puede permitir obtener un polímero que posee una repar 

tición molecular diferente de la obtenida por la utilización 

del único compuesto organoaluminico de peso molecular relativ  

mente elevado. La amplitud de la repartición molecular mencio 

nada anteriormente as expresada por la relación Mu/f)n, en la 

que Wu designa la masa molecular media en peso del polimero 

y Mn su masa molecular media en nómaro. Esta característica

condiciona en particular las posibilidades de aplicación de 

las poliolefinaa; así puós, los polietileños transformados 

por extrusión en productos acabados posean en general una re­

lación Mu/Mn superior a 6, mientras que los polietileños 

transformables por inyección son la mayoría da las veces ca-



raetarizadoa por una relación Mu/Hn inferior a 5$

Segón una forma preferida da puesta en prác­

tica del procedimiento, la mezcla gaseosa introducida en ca 

da reactor está constituida , para una parte, por la mezcla 

gaseosa que sala del o da los reactoras que es reciclada, y 

para otra parte, por una cantidad da la olafina o de las ole-  

finas a polimerizar introducida en el circuito reaccíonal. 

Eventualmente, un ajuste de hidrogeno puede ser efectuado, a 

fin de sustituir el hidrogeno consumido durante la polimariza 

ción o evacuado con el polímero, asi como el  perdido como con 

secuencia de purgas susceptibles de ser efectuadas en al cir  

cuito. La composición de la mazclá gaseosa pueda d i fer ir  se- 

gdn los reactoras; por ejemplo, ea posible introducir en el  

reactor de cabeza una mezcla gaseosa que contenga una propor 

ción de hidrogeno relativamente elevada, del orden del 80%, 

y alimentar loa reactores siguientes con mezclas gaseosas más 

diluidas en hidrogeno. Igualmente es posible poner en práctic 

en los diversos reactores,olefinaso mezclas de olefinas dife­

rentes; tan es asi que la polimerización puede ser efectuada 

con etileno en e l  primer reactor y con una mezcla de etileno 

y de propileno en los reactores siguientes. Quede bien enten­

dido que los reactores pueden disponerse en un recinto comón 

ai estos reactores son alimentados con una mezcla qaseosa 

idéntica.

La velocidad ascansional a conferir a la maz 

cía qaseosa para mantener en aatado fluidizado el  polímero pre­

sente an cada reactor, está an relación con los parámetros 

ffsicos del polímero y de la mezcla gaseosa, de loa cuales 

los principales son la dimensión de las partículas del poli ­

mero, la masa especifica da óste, así como la viscosidad y la



masa especifica de la mezcla gaseosa; velocidades ascansiona-
!

les del orden de algunos decímetros por segundo son las más 

usuales.

La temperatura es mantenida en cada reactor 

a un valor apropiado a la velocidad de polimerización desea­

da, sin sin embargo estar demasiado próxima de la temperatura 

de reblandecimiento del polímero. En la fabricación del poli: 

tileno, la temperatura está generalmente comprendida entre 

30 y 115BC. Ea posible, bien entendido, mantener los reactora 

a temperaturas diferentes, en particular cuando los polímeras 

presentes en estos reactores difieren en composición, como 

elloha sido mencionado más arriba, la temperatura en los rean 

toras es preferentemente mantenida al valor deseado, princi­

palmente por un enfriamiento de la masa gaseosa que sala de 

loa reactores, lo que permite eliminar las calorías produci­

das durante la polimerización.

La presión parcial a la que se somete la ole-  

fina o la mezcla de de f inas  a polimerizar en los reactores 

está en relación con la naturaleza da estas olefinas asi 

como con la temperatura que reina en la instalación, a fin 

de evitar que las olefinas se licúen en la parte más f r ia  

del circuito. En la práctica, este- riesgo no puede presen­

tarse más que con los homologos superiores del etileno; cuant- 

dó la polimerización es efectuada a partir de etileno, las 

temperaturas son mantenidas a valores superiores a la tem­

peratura crítica del etileno, próxima de 10BC, siendo enton­

ces comprendida la presión total, la mayoria de las veces 

entre 1 y 40 bares. Es posible alimentar los diversos reac­

toras con mezclas gaseosas que contengan las olefinas a po- 

limarizar bajo presiones parciales diferentes. Esto puede



obtenerse utilizando proporciones más o menos importantes de j 

un gas diluyante ta l  como hidrogeno o por puesta eri práctica 

de mezclas gaseosas bajo presiones totales diferentes.

La cantidad de catalizador introducida en al  

reactor de cabeza está ligada a la naturaleza de este catali ­

zador, a los co-catalizadores puestos en práctica asi como 

a las olefinas a polimarizar y a las condiciones operatorias 

tales como la temperatura y la presión. En la práctica, la

' " * * " " *  . 1
arranque de la instalación, a fin de obtener una producción ¡

. . i
máxima de un polímero que posea las características deseadas j 

y que contenga al mínimo da residuos catalíticos.

La duración media de estancia del polímero 

en formación en cada reactor puede variar entre límites bas­

tante amplios, comprendidos en la práctica entra 5 minutos 

y 10 horas. Esta duración media da estancia depende, en una 

gran medida, de la temperatura q^e reina en e l  reactor consi­

derado asi como del caudal ponderal de las olefinas a polima­

rizar que a l l í  son introducidas.

El polímero durante la formación presente en 

un reactor puede ser transferido de diversas maneras en el  

reactor siguiente. En la práctica, esta transferencia es afes 

tuada al amparo del aire,dada la sensibilidad que manifiestan 

generalmente los sistemas catalíticos a la acción del óxigeno 

y de la humedad. Es ventajoso realizar directamente esta trans 

ferencla de un reactor al siguiente por transporte neumático 

del polímero durante la formación, por medio de una corriente 

da gas creada por una diferencia de presión entre los dos rea: 

torea.

El polímero puede ser evacuado del reactor da
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cola por medio de diferentes dispositivos mecánicos. Un d i s - ,
)

positivo de evacuación consiste en proporcionar la parte i n - !
i

ferior da este reactor de un orif ic io  susceptible de ser obtu­

rado y que comunica con un recinto en e l  que reina una pre­

sión inferior a la del reactor. La apertura del orif ic io  du­

rante una duración determinada permite introducir en este 

recinto la cantidad deseada de polímero.

Una vez cerrada la abertura, basta a conti­

guación poner en comunicación el recinto con el exterior para 

recoger al polímero.
!

Diversas variantes de instalación pueden ser)
[

puestas en práctica. El número de reactores dispuestos en 

serie está frecuentemente limitado a dos o tres, ye que se 

ha comprobado que generalmente es posible obtener un funcio­

namiento satisfactorio de la instalación con este número de 

reactoras. Es posible igualmente colocar varios reactores 

en paralelo, alimentados por un solo reactor situado aguas 

arriba. Así puós, por ejemplo, un reactor de cabeza puede 

estar agenciado de modo a alimentar varios reactores secunda)- 

rios de polímero durante la formación.

El procedimiento de la invención es preferen}-

temente puesto en práctica de modo que las condiciones de 

funcionamiento de los reactores sean sensiblemente constantes. 

Esta forma de funcionamiento puede ser prácticamente obteni­

da haciendo circular por los reactores mezclas gaseosas de 

características sensiblemente constantes, constituidos para 

la mayor parta por la mezcla gaseosa reciclada procedente 

del reactor considerado.

El procedimiento de la invención presenta va­

rias ventajad importantes para la fabricación industrial de
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las poliolaflnas. Permita, en primer lugar, un funcionamiento) 

regular de los reactores de polimerización, ain formación de 

aglomerados susceptibles de ocasionar un compactado en masa 

del polímero. Aumenta, igualmente, la f lexibil idad de funcio­

namiento da la instalación ya que es posible ajustar las con­

diciones de funcionamiento de cada reactor de la instalación 

por separado y sacar el  mejor provecho de cada tipo de cata­

lizador. El procedimiento de la invención presenta tambión 

ventajad en al plano de las propiedades de los productos ob­

tenidos. Conduce, así, a la fabricación de polímeros en polvo, 

constituidos de granulado de dimensiones bastante homogéneas; 

esta ventaja ea apreciada por loa transformadores para evita: 

que las partículas finas presenten un peligro de explosión y 

las gruesas partículas provoquen dificultades durante la 

transformación, así como defectos en los objetos producidos.

El procedimiento de la invención permite igualmente producir 

poliolefinaa da propiedades variables a volunatd modificando 

la naturaleza de las de f inas  así como la de los co-cataliza 

dores puestos en práctica.

Una instalación de tres reactores, represen­

tada en la figura 1 y susceptible de ser utilizado para la 

plasta en práetióa del procedimiento de la invención se des­

cribe a continuación a titulo ilustrativo. Esta instalación 

-comprende un reactor de cabeza 1, que contiene en 2 polvo 

de polímero durante la formación. El reactor 1 está coronado 

por un bulbo de tranquilización 3. La olafina a polimerizar 

es introducida en e l  reactor 1 por los conductos 4 y 5; un 

gas de dilución tal como hidrogeno es introducido por e l  con­

ducto 6. El reactor 1 es alimentado de catalizador por medio 

del conducto 7 y de co-catalizador por medio del conducto 8.

- 11-  .
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El gas que abandona el reactor 1 por el bulbo de tranquiliza-j 

ción 3 y el  conducto 9 as enfriado en un intercambiador da 

calor 10 antes da ser comprimido en el  aobrepresor 11 y re­

ciclado a l  reactor 1 por el conducto 5. Una parte del polí­

mero presante en el  reactor 1 abandona este reactor por el  

conducto 12 que alimenta a un segundo reactor 13, igualmente 

provisto da un bulbo da tranquilización 14. El polímero du­

rante la formación 15 presenta en e l  reactor 13 es mantenido 

en estado fluidizado por medio de "na corriente gaseosa in­

troducida en e l  reactor 13 por e l  conducto 16. Esta corrien 

te gaseosa está constituida por una parta por de f in a  a po- 

limerizar introducida en el  conducto 16 por e l  conducto 17 

y por otra, por un gas de dilución tal como hidrogeno, intro­

ducido por el  conducto 18.

El reactor 13 as alimentado de co-catalizado: 

por medio del conducto 19. El gas que abandona e l  reactor 13 

por el  bulho de tranquilización 14 y el  conducto 20 es r e f r i ­

gerado en un intercambiador de calor 21 antas de ser compri 

mido en e l  sobrepresor 22 y reciclado al reactor 13 por el  

conducto 16. La presión que reina en el reactor 13 es ajustada 

a un valor inferior al  que reina en el reactor 1, da modo que 

e l  f lujo del polímero durante la formación entre los reactore 

1 v 13 pueda efectuarse por e l  conducto 12. Una parte del po­

límero presente en el  reactor 13 abandona este reactor por 

al conducto 23 que alimenta un tercer reactor 24, igualmente 

provisto de un bulbo da tranquilización 2-.. El polímero duran 

te la formación 26 presente en el reactor 24 es mantenido en 

estado fluidizado por medio de una corriente gaseosa intro­

ducida en el reactor 24 por e l  conducto 27. Este corriente ga­

seosa está constituida por una parte por la d e f in a  a polime-'
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otra, por un gas inarta tal como hidrogeno introducido por eJ

conducto 29.

El reactor 24 es alimentado de co-catalizador 

por medio del conducto 30. El gato abandona el  reactor 24 

por el bulbo de tránquilización 25 y el  conducto 31 es anfrij. 

do en un intercambiador de calor 32 antes da ser comprimido 

en el sobrepresor 33 y reciclado al reactor 24 por el  conduele 

27. La presión que reina en el  reactor 24 es ajustada a un 

valor inferior al que reina en e l  reactor 13,de modo quBel 

deslizamiento del polímero durante la formación entre los 

reactores 13 y 24 pueda efectuarse por el  conducto 23. El 

polímero presente en e l  reactor 24 abandona este por e l  cohd'^c-! 

to 34 q e  esta conectado con e l  exterior por medio de un dis­

positivo no representado.

Ejemplo 1

Se pona en práctica una instalación ta l  como 

la representada en la figura 1, constituida por tres reacto­

res de lecho fluidizado de acero de 15 cm da diámetro, pro­

visto de un bulbo de tranquilización. La altura total de los 

raaetnres es da 1 m. 3u solera de fluidización es de acero 

inoxidable calcinada. La velocidad ascensional de los gases 

en los reactores es da 15 cm/s. La presión es de 23 hares en 

al reactor de cabeza y de 20 y 17 bares en los reactores s i ­

guientes.

El reactor de cabeza es alimentado por "na 

mezcla an volúmenes, de 80% de hidrogeno y da 20% de etileno, 

Igualmente se introducen 10 g/h de tricloruro de titanio y 

11,8 g/h datri-  n-octilaluminio (relación atómica Al/Ti*0,5). 

La temperatura de reactor as mantenida á 7Q0C y la duración30
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media da estancia del polímero aa de una hora.

Loa otros dos reactoras son alimentados por 

una mezcla, en volúmenes, del 50% de hidrogeno y del 50% de 

etileno; sn temperatura es mantenida a PQOC y la duración 

media de estancia del polímero es de 2 horas. Se introduce 

en e l  reactor central 35,4 g/h de t r i  n-octilaluminio (re la ­

ción atómica 41/11=1,5) y en el reactor de cola 47,2 g/h de 

tr i  n-octilaluminio (relación atómica al/Ti=2).

Se trasiega del reactor de cola 77,5 kg/h de

poliatileno.

Ejemplo 2

A título comparativo, se reproduce el  ensayo 

del ejemplo 1, pero introduciendo la totalidad del tri  n-oc 

tilaluminio en e l  reactor de cabeza, es decir 94,4 g/h (re la ­

ción atómica Al/Ti=4). No ae llega a obtener más de 50 Kg/h 

de rolietileno, cuando la instalación está en funcionamiento 

regular. Además, se observan frecuentemente compactados en 

masa en el  reactor de cabeza, lo que ocasiona detenciones de 

la explotación.

Ejemplo 3

a/ Preparación de un catalizador.

Se prepara en primer lugar cloruro de n-butil  

magnesio, en un reactor de acaro inoxidable de 5 litros pro­

visto de un agitador mecánico, de un refrigerante de reflujc 

y de un dispositivo de calentamiento o de enfriamiento por 

circulación del fluido en una doble envolvente. Se introduce 

en el reactor, bajo atmósfera de nitrógeno y a la temperatura 

ambiente:

-21,9 g (900 m.Moles) de magnesio en polvo 

-600 mi de n-heptano seco
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-B3,3 g (900 m.at.g) de cloruro de n-butilo

-  un cr ista l  de yodo.

Al ser calentado e l  medio reaccional a 759C, 

la reacción arranca y es entretenida en estas condiciones do­

rante 2 horas. Una vez que ha terminado la raacción, se ob­

tiene una suspensión de 900 m.Moles de cloruro de n-butilma^ 

nesio en n-heptano.

Siempre bajo atmósfera de nitrógeno, se calier 

ta a 75SC la suspensión de cloruro de n-butilmagnesio y se 

introduce progresivamente en 2 horas, por medio de una bomba 

dosificadora, una solución de 57 g (300 m.Malas) de tetraclo

-  ruro de titanio y de 83,3 g (900 m.Moles) de cloruro de 

n-butilo en 350 mi de n-heptano. Una vez terminada la intro­

ducción, se mantiene el medio reaccional a 759c bajo agitaciá} 

durante 1 hora.

El precipitado pardo-negruzco obtenido es la­

vado en varias veces con n-haptano. La composición del cata­

lizador seco es la siguiente (% en pesó): T i :8,3 -  Mg:18,2-CJ:

73,5.

b/ Polimerización del etilano.

Se opera en la mis a instalación que en el  

ejemplo 1, conservando los mismos valores para las temperatu­

ras, la composición da los gases y el  caudal de estos últimos.

Se introduce en e l  reactor de cabeza 65 g/h de 

catalizador preparado en a/ y 11,8 g/h da tri  n-octilaluminio 

(relación atómica Al/li -  0,5) y en a l  reactor central 47,2 

g/h de t r i  n-octilaluminio (relación atómica Al/li * 2).

Se trasiega del reactor de cola 160 kg/h de 

un polietilano cuya amplitud de repartición molecular medida 

por cromatografía de parmeación de gal (G.P.C.) es de 4.30
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Ejemplo 4

Se opara exactamente como en el ejemplo 3, p^ro 

sustituyendo e l  t r i  n-octilaluminio introducido 9n s i  reactoi 

da ca'aza por 3,7 g/h de trietilaluminio (relación atómica 

Al/li a0,5). El polímero obtenido posee una amplitud de re­

partición molecular de 6.

Ejemplo 5

Se opera como en el ejemplo 1, aportando las 

modificaciones siguientes:

-  e l  tricloruro de titanio introducido en el  

reactor de cabeza es sustituido por 65g/h del catalizador 

preparado en el  ejemplo 3/a.

-  la mezcla gaseosa introducida en el  reacto^ 

central y en e l  reactor de cola está constituida, en volúmenes, 

por 4% de propileno, 48% de etileno y 48% de hidrogeno. Se 

trasiega del reactor de cola 200 kg/h de un copolimero que 

contiene 1,5% en peso de motivos propilenicos.

Descrita suficientemente la naturaleza del 

invento, así como la manera de realizarlo an la práctica, dej- 

be hacerse constar que las disposiciones anteriormente indi­

cadas son susceptibles de modificaciones de detalle, en cuan­

to no alteren 3U principio fundamental.

REIVINDICACIONES

1.- Procedimiento de fabricación de polímero^ 

de un paso molecular generalmente superior a 50.000, por po-j 

limorización en seco da de f inas  de fórmula CH2 *CHR en la que 

R es un átomo de hidrogeno o un radical alquilo de 8 átomos 

de carbono como máximo, en reactores en los que el polímero 

sólido durante la formación es mantenido en estado fluidizad)  

por una corriente ascendente de una mezcla gaseosa que contie
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no la d e f in a  o las de f inas  a pd im nizar ,  estando dispuestos 

los reactores anona seria an la que ni polímero sólido duran­

te la formación circula sucesivamente deada al reactor da ca­

beza hasta al  reactor da cola daí cual el polímero as avacuaco 

hacia al  exterior, siendo iniciada la polimerización parintrc 

ducción, en el  reactor da cabeza, de un catalizador consti 

tuido por un compuesto sólido de un metal da transición de 1: 

sub-grupos IVa, Va y Via da la clasificación periódica da 

los elementos y de al menos un có-catalizador constituido 

por un compuesto órganometálico da un metal de los grupos II 

o II I  de la clasificación periódica de loa elementos, carac­

terizado porque la corriente gaseosa que sale de cada reac­

tor es reciclada al reactor; porque la cantidad de co-catall  

zador introducida an al reactor de cabeza es t a l  que la reía 

ción atómica del metal dal o de los co-cataiizadores al  metal

de transición del catalizador, está comprendida entre 0,1 y 

10 y, preferentemente, entra 0,1 y 1; y porque úna cantidad 

suplementaria de al  menos un co-catalizador, idéntica o d i f e ­

rente del anterior y constituido por un compuesto organometá­

lico da un metal da los grupos II y I I I  de la clasificación  

periódica, se introduce an al menoa un reactor diferente dal 

reactor da cabeza, siendo ta l  esta cantidad que la relación 

atómica dal metal del o de los co-catalizadores presentas 

an este reactor al metal de transición del catalizador igual­

mente presante está comprendida entre 0,1 y 20.

2 . -  Procedimiento según la reivindicación 1, 

caracterizado porque la mezcla gaseosa que sale de un reactor 

circula por un intercambiador da calor da modo a eliminar al  

calor da polimerización antes da ser reciclado al reactor.

3.-  Procedimiento según la reivindicación 1,
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caracterizado porque el catalizador está constituido por un 

compuesto solido del titanio trivalente, de fórmula general 

^^(3-m)^^^^m 9"9  ̂ rapresanta un átomo da un halogent

generalmente cloro, R^un radical alquilo que puede contener 

de 2 a 8 átomos de carbono y m un número entero o fraccionar 

qúe pueda tomar cualquier valor de 0 a 3.

4 . -  Procedimiento según la reivindicación 1, 

caracterizado porque el catalizador está constituido por un 

compuesto sólido da magnesio y por un matal de transición, 

tal como titanio.

5.-  Procedimianto según la reivindicación 1, 

caracterizado porque ól o los co-cátalizadores puestos en 

práctica en e l  reactor de cabeza son diferentes dal n de los 

co-catalizadores puestos an práctica an uno o varios reacto- 

-ras diferentes.

6 . -  Procedimiento según la reivindicación 1, 

caracterizado porque él o los co-catalizadores están consti­

tuidos por compuestos órganoaluminicos de fórmula media 

A.lR"^Yg_^' en la qua R" representa un grupo alquilo de 1 a 

20 átomos de carbono, Y un átomo de hidrgoano o de un halo- 

geno, tal  como cloro, y x un número entero o fraccionario 

que puede tomar cualquier valor de 1 a 3.

7 . -  Procedimiento según la reivindicación 1, 

caracterizado porque la d e f in a  a polimerizar es principal­

mente etileno, siendo efectuada la polimerización a partir 

de una mezcla gaseosa que puede contener hasta el  90% de hi­

drogeno en volumen, estando comprendida la presión entre 1 

y 40 bares y estando comprendida la temperatura entrs 30 

y ,115°C.

8 . -  Procedimiento de fabricación de polimare

v
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