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RESUMEN

Este trabajo aporta un analisis tedrico—experimental acerca del efecto calofirico
producido por las fuerzas viscosas sobre la cinética de reaccidn quimica en un
proceso de extrusion reactiva de un sistema polimérico tendiente a modificar sus
propiedades mecanicas y térmicas a traves de la alteracion de un grupo
funcional. Asi mismo, se propone una secuencia de simulaciéon por computadora
para este tipo de procesos con el objetivo de optimizar tiempeo y materiales en

estudios, subsecuentes de sistemas similares.




OBJETIVO

e Desarrollar un modeio matematico de! proceso de extrusion reactiva que a su
vez, permita llevar a cabo simulaciones por computadora de diversos

sistemas poliméricos reaccionantes.

e Caracterizar el modelo matematico desarrollado mediante el analisis
experimental de un sistema polimérico de modificacion de grupo funcional
entre e! copolimero de estireno—anhidrido maléico—metacrilato de metilo y

dodecilamina.




INTRODUCCION

Extrusion Reactiva de Polimeros

El uso de extrusores como reactores de flujo continuo para procesos como la
polimerizacion, la modificacion de polimeros o la compatibilizacién de mezclas
de polimeros involucra tecnologias que estdn ganando popularidad y compiten
con las operaciones convencionales en cuanto a eficiencia y economia. La
necesidad de analizar tales tecnologias ha resultado en fa iniciacion de varios
proyectos que tienen por objeto el desarrollo de la ingenieria del proceso
mediante el analisis teorico y practico del procesamiento de polimeros via
extrusiéon reactiva y la caracterizacién de la cinética quimica y propiedades

reolégicas de sistemas poliméricos reaccionantes dentro de un extrusor.

Este trabajo forma parte de tales esfuerzos, cubriendo particularmente el campo
del desarrollo de un modelo matematico que permita lievar a acabo la
simulacién por computadora de dichos sistemas reaccionantes. E! analisis

monografico que cubre el Capitulo 1 abarca la descripcion general de las




reacciones quimicas de polimeros que se han realizado con ayuda de un
extrusor, haciendo énfasis en los parametros de ingenieria que debe cubrir un
equipo para tal fin. Asi mismo, se hace una revision de un analisis newtoniano
isotérmico como punto de partida para el analisis posterior que cubre este
trabajo y la caracterizacion de ia cinética quimica del sistema que es el caso de
estudio para la comprobacién experimental del modelo y del programa

desarrollado.

El capitulo 2 contiene una descripcidn de cada una de las etapas que formaron
parte de la experimentacién con el sistema en estudio que consistié en la
modificacién de un grupo funcional de anhidrido en una cadena de terpolimero
de estireno—-anhidrido maléico—metacrilato de metilo con una amina alifatica
{docecitamina) para la obtencién de una poliimida con mejores propiedades de
resistencia mecanica y térmica que el polimero original. Dicha experimentacion
incluye el procesamiento del sistema a través de un extrusor monohusillo, la
determinacién del grado de conversién mediante titulacion volumétrica y el
andlisis recldgico de las muestras obtenidas mediante reometria capilar para el
desarrollo dei modelo bajo la suposicion de que estas siguen el mismo

comportamiento reoldgico a lo largo de todo el equipo.

A partir de tales datos experimentales y del andlisis matematico previamente
mencionado en el Capitulo 1, se llevd a cabo, en el Capitulo 3, el desarrollo de
un modelo matematico de extrusién reactiva mediante la combinacién de los

modelos reoldgico y cinético. El primero de ellos a partir del analisis de las




ecuaciones de variacion de balance de cantidad de movimiento y el balance de
energia para un extrusor monohusillo. El segundo modelo se obtuvo mediante
las ecuaciones de velocidad de reaccion para el sistema en estudio. Una vez
desarrollada la ecuacion que describiera el proceso, se procedio a hacer un
programa de simulacién en hoja de calculo con ayuda del programa Excel

version 97.

El Capitulo 4 presenta la discusion de la comprobacion de los resultados
obtenidos por via experimental con los resultados que arroja el programa de
calcuio, incluyendo un andlisis de! desarrollo de! torque a lo largo del tiempo de
resistencia en el extrusor que permite determinar ciertos parametros del
procesamiento que hacen posible su optimizacién. La congruencia obtenida es
bastante satisfactoria y  mejorable  potencialmente  siguiendo las

recomendaciones que se hacen en las Conclusiones de este trabajo.

Por dltimo cabe destacar las grandes aplicaciones potenciales que encierra el
programa de Simulacion de la Extrusién Reactiva, destacandose el ahorro de
materiales en e! desarrclio de experimentos en la investigacion de tal proceso,
pudiéndose hacer ahora a través de la computadora y requiriéndose solo
algunos parametros termodindmicos, cineticos y reologicos de los materiales al

mismo tiempo que se van optimizando los pardmetros geométricos del extrusor.

Agradezco la ayuda y las facilidades prestadas por los trabajadores e
investigadores del Centro de Investigacion y Desarrollo de Grupo IRSA, en

Lerma, Edo. de Mex. asi como del Instituto de Investigaciones en Materiales y la




Fac. de Quimica, Depto. de Polimeros, ambos de la Universidad Nacional

Autdbnoma de México.

Ciudad Universitaria, México, D.F., Agosto de 1998,

“Por mi raza hablara el espiritu”.
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1.1 APLICACIONES DEL PROCESO DE EXTRUSION REACTIVA

La extrusion reactiva se refiere a la produccion de reacciones quimicas

durante la extrusion continua de polimeros y/o mondémeros polimerizables.

El uso de extrusores como reactores continuos para procesos como la
polimerizacion, la modificacion quimica de polimeros o la compatibilizacién de
mezclas de polimeros ha incrementado su popularidad y compite con las
operaciones convencionales en cuanto a eficiencia y economia, Lo anterior se
debe a que soélo jos extrusores tienen la capacidad de manejar polimeros puros
de alta viscosidad ya que estos pueden fundirse, bombearse, mezclarse, formar
compoésites y desvolatilizarse. Estas también son las caracteristicas requeridas

por un reactor quimico.

En el desarrollo de los procesos de sintesis de polimeros a escala industrial el
aspecto que involucra el disefio del reactor es el gue presenta los problemas
mas complejos debido a que en el tipo de reacciones llevadas a cabo, los
reactivos generalmente son liquidos de alta viscosidad. Esta caracteristica
provoca que ia transferencia de calfor y masa (o cualquier otro .fenémeno de
mezclado convectivo) se vean retardados ocasionando inhomogeneidades en la

mezcla reaccionante, lo que lleva a una pobre catidad del producto.

Debido a las caracteristicas del extrusor, éste constituye un medio eficaz para
llevar a cabo reacciones donde dominan los efectos viscosos. Se han

desarrollado varios modeios de flujo en extrusores simples, los cuales presentan

12




fallas en dos aspectos. En primer lugar, muchos modelos introducen
suposiciones de simplificacion con respecto a fa transferencia de calor entre la
superficie del extrusor y el o los reactivos, y esas simplificaciones son pocas
veces consistentes con la operacién tipica a nivel comercial; y ain mas, la
instrumentacion detallada de un extrusor, de la cual seria posible obtener los

coeficientes de transferencia de calor, rara vez es llevada a cabo y/o reportada.

El otro aspecto importante en la faila de los modelos de extrusores simples es la
gran variedad de disefios de husillo. Los modelos de extrusor simple incluyen la
simplificacion con respecto a la geometria del husillo, y la numerosa variabilidad
de parametros geométricos detallados nos fleva a considerar sélo una pequefa
fraccion de posibles disefios. Sin embargo, estos modelos se utilizan para
indicar de que manera las variables principales se encuentran relacionadas, y
asi obtener una base racional, pero aproximada, sobre la cual se puedan

estimar los limites de funcionamiento de una pieza especifica del equipo.

Los tipos de reacciones quimicas que han sido llevadas a cabo por extrusién

reactiva pueden dividirse en seis categorias.

1. Polimerizacion en masa

En la polimerizacién en masa un monémero o una mezcla de mondmeros es
convertida a un polimero de alto peso molecular con peca o ninguna dilucién.
Los extrusores han sido disefiados para manejar monémeros puros en la

alimentacion o prepolimeros de baja viscosidad provenientes de un reactor

13




continuo de tangue agitado (RCTA) para ser polimerizado finalmente a alta

viscosidad.

Durante el curso de la reaccion se forma una fase de polimero que
generalmente es soluble en la fase de mondmero. En algunos casos de
polimerizacion en masa un segundo polimero es predisuelto en la solucion de
mondmero alimentado de tal forma que se crea una red de polimero o un
sistema de dos fases. En todos los casos la viscosidad de la mezcla de reaccion
puede incrementarse rapidamente conforme la reaccién se lleva a cabo. El
cambio en la viscosidad va desde 50 Pa.s a mas de 1,000 Pa.s a io largo del
extrusor (23). La transferencia de calor se vuelve mas dificil con el incremento
en la viscosidad. Los extrusores utilizados como reactores para polimerizacion
en masa se han disefiado para transportar simultdneamente tanto el material
inicial como el producto en diferentes segmentos del barril, y con una gran
diferencia en ta viscosidad, lo que permite, a su vez, controlar el gradiente de
temperatura de la mezcla de reaccion dentro de ciertos limites, ya que este se
eleva por el calor exotérmico de polimerizacién. El venteo también ayuda a
retirar el monémero sin reaccionar o subproductos volatiles mediante una
presion reducida anterior a la salida del extrusor. De esta forma se logra_un
buen control del grado de polimerizacion y se obtiene un producto de

compaosicion uniforme.

La polimerizacién en masa se debe llevar a cabo a la temperatura mas alta

posible con el objeto de maximizar la rapidez de reaccion al mismo tiempo que
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se optimice econdmicamente la operacion. £l control de esta temperatura se
puede realizar mediante un "fluido térmico” a traves del barril o del mismo
husillo. Para este tipo de polimerizaciones se han utilizado extrusores
monohusilic con diametros de husillo de 1.2 m, fongitud de husillo de 15.2 m, y
gastos de produccion de 9,000 kg/hr (23). Se han llevado a cabo dos tipos de
polimerizacion en masa a través de extrusion reactiva: polimerizacion por

condensacion y polimerizacion por adicion (11, 20, 21, 22, 23, 28).

I, Reaccion de injerto.

Las reacciones de injerto en un reactor extrusor involucran la reaccion de un
polimero fundido con un mondmero o mezcla de mondémeros con |a capacidad
de formar injertos en la cadena principal de polimero. Para iniciar la reaccion se
han utilizado iniciadores de radicales libres y de manera menos frecuente, la
radiacion ionizante. Los reactores extrusores para reacciones de injerto pueden
incluir secciones de mezclado intenso y segmentos de husillo disefiados para
exponer al maximo e! area de la superficie del polimero substrato al agente de
injerto. En algunos casos el mondmero a ser injertado se inyecta en la corriente
del fundido del polimero substrato bajo condiciones que permitan que una gran
parte de la superficie del polimero sea expuesta para el injerto. Se puede
adicionar un iniciador tal como perdxido en un segmento del barril antes o
después de la inyeccion del mondémero, o premezclaro con el polimero

substrato en forma de un concentrado. El mondmero sin reaccionar y otros
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compuestos volatiles se remueven mediante un venteo al vacio en una zona de

desvolatilizacién antes de la salida a través de fa boquilla.

Dependiendo det tipo de monémero empleado, la homopolimerizacion dei
mondmero puede competir con el proceso de injerto. E! mezclado eficiente del
monomero con el polimero es esencial para minimizar la formacion del
homopalimero, sin embargo, en algunos casos la formacion de homopolimero
se requiere ademas del injetado. En los mondémeros con tendencia a
homopolimerizarse, la longitud de la cadena def polimero injertado que resulta,
debe ser lo suficientemente extensa para que el producto resultante pueda
considerarse un copolimero injertado y que tendra propiedades fisicas diferentes
a las del polimero substrato. Sin embargo, dependiendo de las reactividades
individuales, de las relaciones molares de mondémero y polimero, el nivel de
iniciador, ta temperatura de procesamiento, y otros factores, la longitud de
cadena injertada puede ser muy corta e incluso consistir de una sola unidad de
mondmero. En este casc el polimerc substrato puede mantener sus
propiedades mecanicas relativamente sin cambio en contraste con sus

propiedades quimicas.

Un ejemplo es la funcionalizacién de pofiolefinas injertadas con anhidr.ido
malgico (34). El segmento injertado con anhidrido malgéico en la policlefina-g-
anhidride maléico tiene propiedades adhesivas y puede formar copolimeros con
otros polimeros con grupos nucleofilicos a través de una reaccion en la posicion

del anhidrido. Puesto que la longitud de cadena de los bloques injertados
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hechos por extrusién reactiva no es posible determinarta con mucha precisién,
no se hace distincion entre los copolimeros verdaderamente injertados y la
funcionalizacidn de polimeros simples que resulta det injertado de un mondmero

potencialmente polimerizable.

I, Formacidén de copolimero intercadena.

La formacion de un copolimero intercadena se puede definir como la reaccion
de dos o mas polimeros para formar un copolimerc. Los cinco procesos
mediante los cuales se forman copolimeros intercadena en un extrusor se

muestran en la tabla 1.1

La formacién de polimeros intercadena a través de la ruptura de cadena es
seguida por la recombinacion (Tipo 1 tabla 1.1) y ha sido reportade como un
método para formar copolimeros aleatorios o en bloque mediante extrusion
reactiva pero sdlo existen algunos ejemplos de materiales utiles producidos de
esta forma. Los copolimeros resultantes se obtienen como mezclas con
homopolimeros degradados y con amplias distribuciones de peso molecular. En
las primeras etapas de fales procesos los copolimeros en bloque predominan
sobre los copolimeros aleatorios pero se han reportado escasamente |a
naturaleza y distribucion de los diferentes tipos de copolimero. Tales
copolimeros en bloque tienen pesos moleculares menores gue la suma de los
dos homopolimeros y pueden no ser tan efectivos como compatibilizadores de
mezclas como lo son los copolimeros en blogue formados por la reaccién entre

grupo final con grupo finai {Tipo 2}.
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Tipo

Proceso

Tipo de Copolimero obtenido

Ruptura de cadenal/ Recombinacién

En bloque y aleatorios

AAAAABBEEB +
AABBBBBAAA +
AABBAAABBB etc.
2 Grupo finat del primer polimero + | En bloque
grupo final del segundo polimero AAAAABBEBB
3 Grupo final del primer polimero +| A
grupo funcional intermedio del | A - BBB8B
segundo polimerc A
A - BBBBB
A
4 Entrecruzamiento covalente: Injertado

Grupo funcional intermedio del
primer polimero + grupo funcional
intermedio del segundo polimero

O

Cadena principal def primer polimero
+ cadena principal del segundo
polimero

(red entrecruzada)

Injertado
(red entrecruzada)

5 Formacién por enlace iénico Usualmente injertado (entrecruzado)}

Tabla 1.1 Procesos quimicos para la formacidn de copolimeros intercadena en
Extrusores Reactores. .

E! proceso involucrado para fa formacidn de copolimeros aleatorios es algunas
veces similar a los métodos usados para la degradacion controlada de
homopolimeros como se tratara mas adelante. En particular, la degradacién
mecanico-quimica de polimeros de adicion ha sido usada tanto para la

degradacién de hamopolimeros como para la formacion de copolimeros.

En la mayoria de los casos, 1a formacion de copolimeros intercadena involucra
la combinacion de grupos reactivos de un polimero con grupos reactivos de otro
polimero para formar un capolimero en bloque o injertado con peso molecutar
escasamente igual a la suma de los pesos moleculares de los dos
homopolimeros (Tipos 2, 3, 4 y 5). En contraste con las reacciones de injertado,

no hay monémeros involucrados en estos ejemplos y el proceso es una corrida
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simple con mezclado intenso del fundido de los dos polimeros en el extrusor.
Debido a las limitaciones de tiempo de residencia en el extrusor, es necesario
que para obtener alta conversién a copolimero exista ya sea una concentracion
relativamente alta de grupos reactivos en los dos polimeros substrato o una alta

reactividad de los grupos funcionales que reaccionan a través de un proceso

esencialmente irreversible,

La formacidén de copolimeros intercadena por entrecruzamiento tanto covalente
como idnico es también posible en los reactores extrusores. En el
entrecruzamiento covalente, los grupos funcionales intermedios de un polimero
reaccionan con los grupos funcionales intermedios del segundo polimero para
formar un enlace covalente. En el entrecruzamiento idnico los grupos acidos
como los acidos carboxilicos unides a un polimero pueden mediar la formacién
de un copolimero intercadena mediante |a protonacion de grupos basicos en el
segundo polimero llevando a una asociacion de cadena, Sin embargo, en la
mayoria de los ejemplos de formacién de copolimeros por entrecruzamiento
iGnico, los grupos idnicos tales como los grupos carboxilicos, sulfdnicos o acidos
fosfonicos estan presentes en ambos polimeros y estan, al menos parcialmente,
neutralizados por un catiébn metalico, generalmente divalente, el cual puede

formar un puente entre los dos polimeros durante fa extrusion.

Los entrecruzamientos idnicos suelen ser térmicamente reversibles lo que puede
limitar la utilidad de las mezclas que los contienen para ciertas aplicaciones

comerciales. La reversibilidad térmica en el fundido, sin embargo, s necesaria
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para superar el auto-entrecruzamiento de los grupos idnicos neutralizados
dentro de cada homopolimero antes de que ocurra el entrecruzamiento entre
cadenas. Con frecuencia se requiere de un alto grado de plastificacion del
polimero fundido que contiene los iones de forma tal que las altas temperaturas
de procesamiento que llevan a la descomposicion del polimero no.se aicancen.
En algunos casos, cuando se ftrabaja con polimeros de ionémeros
“enmascarados”, es decir, con grupos quimicos que forman especies ibnicas
durante el proceso de extrusion, se han usado para formar copolimeros durante
la extrusion reactiva. El uso de ionémeros “enmascarados” puede originar una
menor liberacion de energia durante el proceso de extrusidon puesto que la
autoasociacion ibnica no necesita sobreponerse antes de que pudiera ocurrir la

formacion de ia intercadena de copolimero.

IV. Reacciones de Acoplamiento y entrecruzado.

Las reacciones de acoplamiento involucran la reaccion de un polimero simple
con un agente de condensacion, un agente de acoplamiento muitifuncional, o un
agente de entrecruzado para aumentar el peso molecular por extension de
cadena o ramificacion o para incrementar la viscosidad del fundido por
entrecruzado. Los polimeros aptos para este tipo de reaccion tienen grdpos
terminales o cadenas pendientes capaces de reaccionar con agentes de
condensacion, acoplamiento o entrecruzado. La diferencia entre un agente de
condensacién y un agente de acoptamiento se puede expticar como sigue. Los

agentes de Condensacion son usados para extender la cadena de polimeros
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que tienen dos diferentes funcionatidades como grupos terminales, p. &j., Nylon
o polietilen tereftalatc (PET). Un agente de condensacion lipico puede ser
mono- o polifuncional, y reaccionar con solo uno de los dos tipos de grupo
terminal y obtener un subproducto de bajo peso molecular, volatil, tal como el
agua. Cuando los dos grupos terminales reaccionan, el agente de condensacion
actia como un grupo saliente y no se incorpora dentro de la cadena de polimero

extendido.

Los agentes de acoplamiento son siempre polifuncionales y pueden usarse para
extender una cadena o ramificar polimeros con uno o dos diferentes tipos de
funcionalidad como grupo terminal. Un agente de acoplamiento reacciona con
dos o mas cadenas de polimero y es incorporado dentro 'del peolimero final de
cadena extendida o ramificado. Las funcionalidades adecuadas para un agente
de acoplamiento polifuncional son del mismo tipo que las usadas para la
formacién de un Copolimero Intercadena, por ejemplo, anhidrido ciclico,

epdxido, oxazolina, carbodiimida e isocianato.

Un agente de entrecruzamiento reacciona con alguna funcionalidad en la
cadena principal de polimero (mas que con un grupo terminal) y puede o no ser
incorporado al producto polimérico final. El entrecruzamiento se logra cuando el
agente de entrecruzado reacciona ya sea con dos o mas cadenas a través del

enlace covalente, o activando una cadena para reaccionar con otra.

21




El entrecruzamiento idnico puede lograrse mediante la neutralizacion de grupos
acidos en un polimero ya sea con sales metélicas polivalentes, como Zn, Mg, Al,

o sales metalicas monovalentes, como Na o K.

El entrecruzamiento mediante la formacion de enlaces i6nicos puede darse a
traves de cationes divalentes o trivalentes. Los cationes monovalentes como Na
o K pueden originar entrecruzado a partir de una atraccién ion-dipolo. Con
cualquier tipo de cation se forma una morfologia en la cual se encuentran

dominios de especies idnicas concentradas en la matriz de polimero.

Los extrusores reactores adecuados para las reacciones de acoplamiento y
entrecruzado tienen secciones de mezclado intenso. En algunos casos la
configuraciéon global del extrusor puede reensamblarse con las configuraciones
usadas para polimerizacion en masa puesto que el gradiente de viscosidad
puede ser similar al pasar de un polimero de baja viscosidad que es acoplado o

entrecruzado para formar un producto de alta viscosidad.

V. Degradacion controlada.

La degradacion controlada de polimeros en extrusores reactores involucra la
disminucion de peso molecular con el objeto de lograr propiedades especificas
de productos, o, en el caso de polimeros biologicos, la degradacién se produce

para obtener especies valiosas de bajo peso molecular.
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VI, Funcionalizacion y Modificacion de Grupos Funcionales.

La extrusion reactiva ha sido usada para introducir una variedad de grupos
funcionales en los polimeros y modificar los grupos funcionales existentes.
Ejemplos de este tipo de reacciones son Halogenacién, Sulfonacion,
Introduccidn de Grupos Hidroperdxido, Introduccién .de acidos carboxilicos o
grupos trialcoxisilicato a través del injerto con azidas suffonadas, modificacion de
grupos acido carboxilico, ciclizacion de grupos acido carboxilico o éster
pendientes, neutralizacién de acido carboxilico, saponificacion de ésteres o
transesterificacion, destruccién de grupos terminales inestables, conversion de
anhidrido a alcohol o amina, enlazamiento de estabilizadores a polimeros y

reacciones de desplazamiento sobre PVC.

En la clasificacion anterior existe un traslapamiento inevitable de las categorias y
por tanto a continuacion se mencionan dos criterios para la seleccion adecuada

de la categoria de ejemplos especificos.

Polimerizacion en masa vs. Reacciones de acopfamiento y entrecruzado.

La extension de cadena de oligomeros de bajo peso molecular o prepolimeros
por la reaccion con agentes de acoplamiento esta incluida como Polimerizacién
en Masa cuando los oligémeros tienen un peso molecutar <10,000 y tuvieran
alguna otra aplicacion practica a parte de la de servir como precursores de
polimeros de alto peso molecular. Cuando los oligdmeros tengan un peso

molecular >10,000 y/o tuvieran alguna aplicacion comercial claramente definida,
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entonces el uso de agentes de acoplamiento para extension de cadena se
considera como Reaccion de Acoplamiento. De igua! forma, cuando el agente
de acoplamiento no sea normalmente uno de los componentes de la reaccién de

polimerizacion, entonces el caso se considera como Reaccion de Acoplamiento.

Reaccion de Injerto vs. Reaccién de Funcionalizacion.

La categoria de Reacciones de Injerto también incluye la funcionalizacion de
polimeros por reaccion de injerto con mondmeros insaturados (tales como
trialcoxisilanos vinilicos, oxazofina, epéxides y anhidrido maléico) les cuales

pueden tener poca o ninguna tendencia para homopolimerizarse.

El llevar a cabo reacciones con materiales poliméricos cuyas viscosidades estan
en el intervalo de 100 a 100,000 poise no es posible en reactores quimicos
convencionales. Los extrusores ofrecen caracteristicas atractivas que pueden
usarse con grandes ventajas en la extrusion reactiva. Muchas de estas son
comunes en todos los tipos de extrusores, pero las variaciones existentes
pueden tener ventajas especificas para un proceso en particular. Los extrusores
también tenen limitaciones que deben considerarse cuando se selecciona un
equipo como son: configuracion geométrica del husillo, alimentacion- para

reactivos liquidos, boquilla, etc.

A manera de conclusién sobre las principales aplicaciones de la extrusion
reactiva y desde un punto de vista puramente guimico es que el aspecto

principal en cualquier proceso de extrusion reactiva es la cinética de la reaccion

24




deseada. Si una de las principales ventajas de los procesos de extrusion
reactiva lo representa la rapida produccion de polimeros a partir de monémeros,
o la produccion de polimeros modificados quimicamente, o mezclas de
polimeros compatibilizados, entonces ia clave del éxito estara en el disefio de
reacciones quimicas que tengan lugar eficientemente dentro de los tiempos de
residencia de los equipos de extrusion disponibles. Especificamente, el mayor
numero de patentes y articulos publicados sobre extrusion reactiva involucran
reacciones de injerto de poliolefinas saturadas o insaturadas o polifenileteres

con monémeros insaturados, particularmente anhidride maléico o vinil silanos.

Otro aspecto de especial interés es la modificacién de polimeros o formacion de
copolimeros en mezclas de polimeros como las reacciones de aminas o acidos
carboxilicos con reactivos electrofilicos como anhidridos, epoxidos, isocianatos,

carbodiimidas, oxazolinas y sus analogos y ortoesteres.

En el disefio quimico de los nuevos procesos de extrusion reactiva o en la
aplicacién de reacciones quimicas conocidas para obtener nuevos sistemas
poliméricos o nuevas condiciones de procesamiento, existen algunas
recomendaciones que hay que seguir. En primer lugar, Ia reaccion quimica debe
tener una energia de activacion lo suficientemente baja para que tenga lugar
dentro de las condiciones de extrusion deseadas. Esto no es un gran problema
en el punto de fusion de la mayoria de los termoplasticos. En segundo lugar,
para las reacciones quimicas jentas o para reacciones con polimeros de lenta

fusién, la temperatura de extrusién puede elevarse tan alto como el punto en el

25




cual el polimero o reactivos adicionales comienzan a degradarse (excepto
cuando la degradacion del polimero es una reaccion deseada). Para polimeros
de lenta fusién, el uso de un catalizador es una buena estrategia para llevar a
cabo la reaccidon quimica deseada. En el caso opuesto de polimeros cuya fusién
ocurre a temperaturas mas altas que la requerida para iniciar la reaccion
quimica deseada, se recurre a la plastificacion o lubricacién para disminuir la
temperatura de procesamiento del polimero a un nivel adecuado para que
ocurra la reaccion. En cada caso, el mezclado en el extrusor debe ser suficiente
para que los grupos reactivos se encuentren. En este punto sera de vital
importancia &l predecir los efectos térmicos de la disipacion de calor por efectos
viscosos derivados de la aplicacién de potencia al husillo del extrusor, situacion

que sera tratada en detalle en este trabajo.

1.2 INGENIERIA DE LOS EXTRUSORES

Los extrusores son adecuados para los procesos reactivos debido a sus

numerosas capacidades inherentes:

+ Procesamiento de polimeros de alta viscosidad y peso molecular.
+ Excelente mezclado dispersivo y distributivo.
¢ Facilidad de preparacion de! material alimentado.

+ Control de temperatura.

*

Control scbre la distribucién de tiempo de residencia.

+ Reaccién bajo presion.
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+ Procesamiento continuo.

+ Division en etapas (alimentacion, fundicion, mezclado, iniciacidn,
polimerizacion, degradacidn, descarga).

+ Separacion de monémero sin reaccionar y subproducto.

+ Modificacién post-reaccion.

+ Descarga de fundido viscoso.

+ Reaccion sin disolvente.

Las limitaciones en las amplias aplicaciones de los extrusores para los procesos

reactivos se atribuyen a:
¢ Inversién inicial alta, pero bajos costos de operacidn.

Antes de seleccionar el equipo de extrusidn para un proceso de extrusion
reactiva, debe existir un entendimiento razonable de que tipo de proceso se
requiere y un entendimiento realista de cudles son las capacidades del equipo.
El conocimiento de como trabajan los extrusores monohusillo o doble husillo
sera benéfica en la estimacion del tamafio global y seleccion de caracteristicas
especiales para fabricar el producto deseado. Para tal efecto deben

considerarse tres tipos de requerimientos para la extrusion reactiva, como son:

« Tiempo de residencia.
+ Energia (suministro o disipacion de calor).

+ Naturaleza de las materias primas y producto final.
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En ta figura 1.1 se muestra un extrusor monohusillo tipico y en la tabla 1.2 se

definen las ventajas y limitaciones de un extrusor.

Tohva de alinventacion

Reductor
de friccidn

Fig. 1.1 Extrusor tipico.

VENTAJAS

LIMITACIONES

1) Comportamiento cercano a un reactor de flujo tapon
(PFR).

1)Inversién inicial aita.

2) Division en etapas con diferentes funciones cada
una (Posicién axial).

3) Fiujo por arrastre para |la conveccion y mezclado de
polimeros altamente viscosos.

4) Manejo de amplios rangos de presion ¥
temperatura.

5) Reaccion sin disolvente.

6) Reaccidn iniciada en secuencia.

Tabla 1.2 Ventajas y limitacicnes de un extrusor.
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1.2.1 TIEMPOS DE RESIDENCIA

Los tiempos de reaccidén razonables para un extrusor estan en el intervalo de
algunos segundos a cerca de 30 minutos. Los procesos pueden ser
técnicamente factibles mas alla de estos intervalos, pero lo mas probable es que
no estén econdmicamente justificados. El tiempo estimado de reaccidn tendra
que ser verificado en un proceso continuc y puede diferir considerablemente de

los datos por lotes.

De esta forma, un proceso de polimerizacion que excede la hora en un reactor
por lotes puede ser atractivo en un extrusor continuo debido al mezclado mas
intenso que se obtiene en el Oitimo. En primera instancia, un proceso que en un
principio requiere de 4 hrs. en un reaclor por lotes puede ser llevado a cabo
satisfactoriamente en un extrusor de doble husillo con un tiempo de residencia

de 10 minutos aproximadamente (34).

1.2.2 REQUERIMIENTOS DE ENERGIA

Las polimerizaciones por adicion pueden involucrar ciertos calores de reaccion
que se vuelva complicado efectuarias por extrusién. El rompimiento de un doble
enlace RHC = CH; para formar una cadena -RCH - CHz- involucra una
disipacion de calor de entre 16 a 20 kcal/mol. Entre mas pequefio sea el peso
molecular de! grupo R, mas grande sera el calor de polimerizacion sobre una
base masica. De tal forma, el calor de polimerizacion para el estireno es cerca

de 160 cal/g., 350 callg para el acrilonitrilc y 480 calfg para el propileno {34).
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Con un calor especifico promedio de 0.6 cal/g K, una polimerizacion adiabatica
puede involucrar un aumento de temperatura de varios cientos de grados. La
estructura del producto polimérico deseado no puede mantenerse y el peso
molecuiar deseado no puede lograrse a menos que |a temperatura pueda
controlarse. De tal forma, el calor retirado, lo cual es siempre una dificuitad de
proceso en los materiales muy viscosos, permanecera como un elemento critico

en cualquier proceso de polimerizacion.

Si el producto polimérico es formado a partir de monémeros ciclicos, el calor de
polimerizacion puede ser cercano al calor de solidificacién en el que el polimero
precipita de su monomero origen. Ejemplos de lo anterior son la formacion de 6-

poliamida a partir de caprolactama, y polioximetileno a partir de trioxano (33).

Las polimerizaciones con apertura de anilto involucran la formacion de un enlace
en el polimero similar al abierto en el anillo y produciendo un balance de efectos

calorificos.

Las polimerizaciones por condensacion pueden ser candidatas para la extrusién
reactiva si los calores de reaccién son lo suficientemente bajos. "En algunos
casos, la vaporizacion y eliminacion del subproducto de condensacion puede
ayhdar a la reaccion a mantener el control de la temperatura como se ha

mencionado anteriormente al referirnos a las reacciones por condensacion.

Los procesos de extrusidn reactiva gue con mas frecuencia se presentan

involucran solo una modificacion periodica a lo largo de la cadena polimérica, y
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por tanlo el calor de reaccidn no es significativo cuando se compara a las

consecuencias energéticas globales del movimiento de! husillo dentro del barril.

Las implicaciones energéticas del consumo de potencia (G) en los extrusores,

pueden visualizarse a partir de solo elementos constituyentes, resultando en:

GaD*ZN*p ER))

donde D es el didmetro del barril, Z, la longitud del barril, N la velocidad del
husilio y « la viscosidad efectiva del polimero, es decir, la viscosidad media que

muestra el polimero a lo largo del extrusor.

La proporcionalidad mostrada por la equacion 1.1 puede descomponerse en los
diferentes elementos que determinan el efecto de la potencia aplicada por el

motor del extrusor, de ta manera siguiente:

(Rapidez de corte) (Viscosidad) (Area de corte) (Radio) {Velocidad angular) = Potencia

¥ H A r W G
d { ! { {
TDN H (=DZ) (p) {N)
e 2
7*DN'Zp _
2!
Sita D
entonces GauD'ZN? (1.2)

Para un polimero de la ley de la potencia, donde la viscosidad depende de la

rapidez de corte a la potencia (1-n):
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G o« KD*ZN"" (1.3

donde K es el factor de consistencia. En un extrusor real, fa viscosidad puede

variar corriente abajo, dependiendo de la rapidez de corte local, la composicion y

la temperatura.

En muchas extrusiones reactivas, la resina base puede alimentarse como pellets
solidos o en polvo. Generalmente, la reaccion se presenta cuando el sélido ha

sido fundido.

1.2.3 TRANSFERENCIA DE CALOR EN EXTRUSORES

Los coeficientes de transferencia de calor en polimeros viscosos son
notoriamente pobres, especialmente para la remocion de calor. El enfriamiento
excesivo del barril puede ser contraproducente, ocasionando la formacion de
una capa mas viscosa en la superficie del barril y requiriéndose un suministro de

energia de arrastre mayor para transportar cualquier producto frio.

Un problema adicional con el enfriamiento excesivo en equipo a escala piloto es
que no existe la misma cantidad de enfriamiento a gran escala. Esto se

demuestra como sigue:

Para el mismo tiempo de residencia, relacién longitud-diametro D), y
caracteristicas de mezciado, el velumen de reaccion aumentara con ef cubo del

diametro del extrusor y la superficie aumentara sélo con el cuadrado.
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Vx D?
A o« D?

De esta forma, la relacién superficie—volumen disminuye de manera inversa

conforme el diAmetro aumenta.
AN = D¥D*= 1D

Por lo tanto, cualquier proceso que sea desarrollado unicamente con
intercambio de calor masivo a escala piloto, sera muy dificil de lograr a escala

industrial.

El suministro de calor no es un problema tan grande en la extrusion reactiva
debido a que como la viscosidad de la mezcla es lo suficientemente alta, el calor
puede ser generado por la conversion de la energia de trabajo suministrada por
el motor (disipacion de calor por flujo viscoso). En contraste, el enfriamiento
puede ser un problema serio, ya que la mayoria de las reacciones son

exotérmicas, y al crear un mezclado intensivo se produce mas calor.

Se han publicado relativamente pocos datos sobre la transferencia de calor en
extrusores. En mezcladores por loles con agitadores de arreglo cerrado (ancia,
banda helicoidal o husillo) los datos han sido correlacionados en terminos del
Numero de Nusselt (Nu) como una funcion de la relacidén entre el Namero de

Reynolds (Re), el Numero de Prandtl (Pr) y la viscosidad:

33



Nu=K, Re"Pr"(“”) (1.4)
ml
Las correlaciones no se han extendido a numeros de Reynolds bajos

correspondientes a muchas aplicaciones de extrusores de husillo (Re<10).

Datos de transferencia de calor reportados (33) para extrusores de doble husillo
indican una dependencia apreciable sobre la velocidad del rotor (Numero de
Reynolds) y un pequefio efecto sobre el claro del husillo o grado de lienado. La

correlacion global es:

HD D,NP 01 Cou u:t[ﬂb]n.u
—;{—:0.94(—# ) (%) = (15)

representando los datos sobre el intervalo de nimeros de Reynolds de 10° a
10, en concordancia muy cercana para tanques con mezcladores tipo

husilic (13).

Puesto que la potencia suministrada puede incrementarse con el exponente
(n+1} de la velocidad del husillo, y la remocion de calor lo hace con un
exponente de 0.28, tratar de operar a temperaturas bajas con el aumento de la

velocidad del husillo puede ser contraproducente,
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1.2.4 FORMA DE ALIMENTACION Y REACTIVOS

E! comenzar un proceso de extrusion reactiva con un monomero es alge dificil
debido a los problemas de fiberacion de calor. Sin embargo, la modificacion de
una cadena polimérica mediante una reaccion secuencial 0 una reaccion de
injerto son candidatas ideales para este tipo de prc;ceso. Si esta etapa de
reaccién tiene lugar con un polimero ya fundido, existirdn pocos problemas
energéticos de que preocuparse excepto posiblemente el sobrecalentamiento
derivado del esfuerzo de mezclado requerido para lograr la incorporacion

necesaria de jos materiales.

L.a modificacion de polimeros es conveniente iniciarta con un polimero en estado
solido a partir de polvo o pelletizado. Puesto que la reaccion deseada
generalmente requerira que el polimero esté en forma de fiuido, la seleccion del
equipo requerirad de consideraciones energéticas y de longitud necesaria para
lograr que el polimero se funda. Las capacidades calorificas promedio globales
de todos los polimeros estan alrededor de 0.4 a 0.8 cal/g°C. Las temperaturas
de reaccion tipicas pueden estar en el intervalo de 150°C a 300°C, requiriendo
de energias especificas de alrededor de 0.1 a 0.2 kWh/kg para llevar al polimero

a la temperatura de reaccién.

A esas temperaturas de proceso, puede haber un requerimiento substancial de
presion para introducir los reactivos en puntos intermedios corriente abajo en el
barril, particularmente si el reactivo debe mantenerse en forma liquida. Aunque

ta presion parcial de equilibrio puede ser relativamente baja por la pegquefia
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cantidad de reactivo adicionado, la introduccidn de! reactivo requerird que la
presion exceda ia presion de vapor total de los reactivos. De esta forma, para un
aditivo con un punto de ebullicién de 120°C que sera adicionado a un polimero a
250°C, la bomba de aditivo tendré que desarrollar mas de 2 x 10°® Pa (300 psi)
para ser introducido en el extrusor. Un requerimiento adicional es que el extrusor
esté configurado para desarrollar un selio de fundido que contendra esta presion
tanto corriente amiba como corriente abajo de! punto de inyeccion del

reactivo (34).

Los aditivos reactivos solidos, si no son previamente mezclados con el polimero
inicial, pueden adicionarse a través de un puerto superior o lateral en una
seccién de! barril del extrusor. Tal adicion corriente abajo debe ser considerada
con reactivos de bajo punto de fusién cuando su incorporacion en la mezcla de

alimentacion lubricaria esta haciendo mas dificit su incorporacion.

Los aditivos adicionales no reactivos (estabilizadores, colorantes, etc.) pueden
ser incorporados antes de la descarga del producto final. La adicién de estos
componentes puede no ser posible debido a la incompatibilidad con la reaccion

o las etapas de desvolatilizacion (6).

La descarga final generalmente requerira un desarrollo de presion con el objeto

de extruir el producto a través de una boquilla o un sistema de pelletizado.

Por tanto, el listado de la secuencia de eventos del proceso a ser llevados a

cabo ayudara a identificar las zonas que debe tener el extrusor para completar
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esa secuencia. Uno de los aspectos mas imporiante en el disefio de un extrusor
reactor para polimerizacion es el conocimiento de la cinética de {a reaccion, ya
que a partir del modelo cinético es posible inferir practicamente loda la
secuencia y asi establecer la longitud de la zona requerida para la etapa de

reaccion clave y el tiempo de residencia que maximice 1a formacion de producto.

1.2.5 EXTRUSORES MONOHUSILLO

La mayor parte del tratamiento teérico que se ha hecho de los extrusores
monohusillo ha sido conceriente a su funcionamiento como extrusor combinado
y para el desarrollo de presion, mas que en relacion a su operacién en modo

cerrado como frecuentemente se requiere en la extrusion reactiva.

Para la extrusion reactiva la alimentacion puede ser en forma sélida. Por tanto,
fa zona inicial del extrusor estaria dedicada al transporte de los sdlidos
alimentados y la segunda al fundido. Los requerimientos para la seccion inicial

son esencialmente los mismos que para la combinacion convencional (Fig. 1.2).

Después del fundido, el contacto del polimero con los reactivos puede tener
tugar en cualquiera de los canales completamente llenos o en los parcialmente
“muertos”. Después de la reaccion y posiblemente de la desvolatilizacion, el

producto requerira una etapa de generacion de presion para la extrusion.

En todos los extrusores, el fundido es arrastrado a lo largo del barrit por la

rotacion del husillo. El mecanismo de arrastre es mejor visualizado mediante el
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“desenrrollamiento” de la fileta del husiflo como un canal estacionario

continuamente recto y deslizando el barril en movimiento relativo diagonalmente

sobre la parte superior del canal (Fig. 1.2)

Distancia Barril %
Fil ent; % arri mm
ileta - |— T8 g

filetas

1

Diametro
interno

l¢=—o —s|

||
»

v

Fig. 1.2 "Desdoblamiento” de fa seccion helicoidal det extrusor.

Como se ha sefialado, el extrusor también ha sido usado para generar presion

para forzar el fundido viscoso a través de algun elemento confomador. La

presion requerida para la extrusion puede causar un retroflujo (flujo por presién)

(Fig. 1.3).
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Fig. 1.3 Retroflujo en un extrusor debido al flujo por presion (Poiseuille).

El flujo por arrastre, flujo Couette, (Qd) depende de la velocidad del husillo (N),
el diametro (D). la distancia entre filetas (W), la profundidad de la fileta (B) y el

angulo helicoidal (9). Para relaciones estrechas de profundidad/diametro (5):

Qd = FdrnDWBNcos(6/2) .(1.6)

Otra interpretacion es que el flujo por arrastre es equivalente al desplazamiento
volumétrico del fundido como consecuencia del movimiento refativo del husillo y
el barril. El desplazamiento por vuelta del husillo es igual a fa mitad de! volumen

contenido en una vuelta.

Qd = AZNcosb/2 L1
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El flujo por presion, o flujo Poiseuille (Qp) puede calcularse idealmente sobre la
base de la fuerza generadora de |a presion de extrusion (P). causando el flujo y
la resistencia al flujo medidos por la viscosidad {u) de! fundido y la geometria de

canal de flujo desenrroliado.
Qp = FpWB*APsend/12Lyu ..(1.8)

El flujo neto Q es practicamente la diferencia entre los flujos por arrastre y por

presion:
Q=Qd-Qp -{1.9)

Para una velocidad del husillo y viscosidad del fundido constante, la relacién

entre el flujo y la presién es lineal.

La extension del mezclado que ocurre en un extrusos simple es consecuencia de
los flujos por arrastre y por presion. El canal de mezclado transversal ocasiona
una capa laminar extendida (frecuentemente evidente en el extruido). Se han
usado varios mecanismos en los extrusores monohusillo para reorientar las

capas laminares hacia una mejor homogeneidad. (Fig. 1.4).
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Fig. 1.4 Mejoradores de mezclado para extrusores monohusillo. a = Maddock
(Union Carbide), b = Pifia, ¢ = Dulmage, d = Saxton, e = Pin, f = Cavidad de
transferencia.

1.3 ANALISIS NEWTONIANO ISOTERMICO

En circunstancias practicas la extrusion involucra un polimero fundido
fluyendo bajo condiciones no isotémicas. En el desarrollo de modelos de
extrusién es util comenzar con un caso simple, es decir, con extrusién
newtoniana isotérmica. Una simplificacion geométrica hace posible tratar este
caso analiticamente para obtener una "teoria simplificada” que sirve como base

para la comparacion con modificaciones subsecuentes de la misma.
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La simplificacion geométrica comienza con un "desenrrollamiento” del canal
helicoidal del husillo, como se muestra en la figura 1.2. Ei movimiento relativo
de! husitlo y del barri! es equivalente al estado de movimiento de un plano en un
angulo 8 con el eje helicoidal z. Por tanto, se genera un flujo por arrastre con las

componentes en las direcciones x, Z.

Asi mismo, para el desarrollo del modelo matematico de extrusion reactiva se
procedera a la combinacion de los andlisis de los Balances de Cantidad de
Movimiento y de Energia para obtener el Modelo Reoldgico, mientras que por
otro tado, se llevara a cabo el analisis de la cinética quimica de la reaccion en
estudio para obtener el Modelo Cinético. Finaimente, estos dos modelos se

combinaran para obtener el Modelo de Extrusién Reactiva (Fig. 1.5).

Reologia Cinética Quimica
Balance de Balance de ' Andlisis del ’
Cantidad de Energia sistema de reaccidn
Movimiento l

Ecuaciones de
rapidez de reacciéon

y !
i Modelo Reologica l l Modelo cinético ]

L
Modelo de Extrusion
Reacliva

Fig. 15 Diagrama de flujo para el desarrofle del Modelo de Extrusién
Reactiva
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A través del Balance de Canlidad de Movimiento serd posible obtener una
ecuacion que describa la relacion que guarda la potencia aplicada al husillo con

fa viscosidad del polimero.

Par otro lado, el Balance de Energia permilirA obtener una ecuacién que

relacione 1a viscosidad con el aumento de temperatura.

Entonces, mediante la comprobacion de estas dos ecuaciones se obtendra una
ecuacion que sumarice los efectos de la potencia aplicada con el calor disipado
por efectos viscosos, el cual aumenta la temperatura del sistema y por tanto,

modifica la viscosidad.

Balance de Cantidad de Balance de Energia
Movimiento
Analisis Newtoniano Analisis del aumento de la
Isotérmico energia intera debido a la
l disipacidn viscosa

Andlisis Newtoniano
Adizbatico

A A
Expresién para la caracterizacion recldgica
de sistema N¢ Newtonianc en régimen
adiabético.

Fig. 1.6 Diagrama de flujo para el desarrollo del modeio reologico.

Comenzamos por definir un Balance de Cantidad de Movimiento en las tres

direcciones.
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comp. X: p{(}u + v, % +v &, v, d)i) - % ...(1.10)

&, A B D, P
comp. y. - +v,a-3c+v_ ~+v, —- =—@ {111

&, o &, &, aP
comp. Z. pl—F+v, < +v +v, —|=~-— ...{1.12)

El analisis newtoniano isotérmico del proceso de extrusion considera las

siguientes suposiciones con el objeto de simplificar las ecuaciones anteriores:

1) Los términos inerciales para fluidos altamente viscosos, como los polimeros,

se consideran despreciables;
2) Elflujo helicoidal se compone a su vez de ios flujos en las direcciones x, z;
3) La geometria del husillo es uniforme en la direccion z por lo que las

velocidades en las direcciones x y z no son funcidn de z; y
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4) El gradiente de presion 4P/6Z se reemplaza por un valor constante AP/Z,
donde AP es el aumento de presion en el extrusor y Z es la longitud axial o

helicoidal. Por tanto, para estado estacionario se tiene

Componente x:

or 0"zvr &lv,
0=-% “{ a3 J L1
Componente z:
&P [dlv. v,
0=- _,,[ it @,’r"] ..(1.14)

Las condiciones limite son: vz = U-cosg en y=B. Por tanto, tenemos un flujo

combinado por presion y arrastre en la direccion z, y considerando que el fluido
es newtoniano podemos simplificar superponiendo las soluciones dadas por las
siguientes ecuaciones para los casos correspondientes. En primer lugar la

ecuacion que describe el flujo Poiseuille en un ducto rectangular

WB AP

g= 12uZ £

...(1.15)

y en segundo lugar la ecuacidn para el flujo Couette en un canal rectangular

Q=-21—UBWFd ..{1.16)
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para de esta manera obtener una expresién que describa el flujo a través dei

canal rectangular formado por la pared del barril y el cuerpo del husillo:

1 WB* AP
= U BWFd- - —- -F {17
0 7Y 12 7 4 (1.97),

Notar que el flujo por presién es en realidad un “retroflujo” opuesto al flujo por

arrastre,

En muchos extrusores el husillo tiene una relacion de forma, es decir, la relacion
entre la distancia entre filetas (W) y |a profundidad de las mismas (B) grande, y
como consecuencia el factor de forma por flujo Poiseuille, Fp, y el factor de

forma por flujo. Couette, Fd, son cercanos a la unidad.

Ya que la velocidad del barrit tiene un componente vy = U-sen , hay un flujo
transversal vy {(x,y). Para una relacion de forma grande podriamos esperar que
vy muestre solo una débil dependencia sobre x, excepto en las cercanias de las

paredes (filetas del husillo). Como una aproximacion reemptazamos la ecuacion

(1.13) por

...(1.18)

P &lvx
O=——+pu——
Z 4 ¥

sujeta a las condiciones limite siguientes
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0 y=0
~Usx y=£8

La solucién se encuentra integrando dos veces con respectoa y .

vxz_UxX__Ji(@)(B_y) ..{1.19)
u\ &

En esta integracion el gradiente de presion aP/dx ha sido tomado como
independiente de la coordenada y. Esto es equivalente a suponer que la
velocidad vy es paralela a las superficies en y = Oy y = B. Es obvio que |a
velocidad en la direccion x no es paralela a Ia superficies en las cercanias de las
filetas del husillo, ya que estas fronteras provocan un efecto convectivo que
distorsiona esta velocidad, sin embargo, para relaciones de forma grandes, es
decir, cuando la relacién L/D es grande, la aproximacion mencionada es valida.
Este tipo de aproximacion, donde se supone fiujo paralelo es referido como una
aproximacion de lubricacién por su utilidad en el modelamiento de sisternas de

lubricacion.

Aunque esta solucion es suficiente ignorando la presencia de paredes en x = 1%
W, las paredes ejercen un efecto que debe tomarse en cuenta, aln a valores de
x lejanos de ellas. Ya que no puede haber un flyjo neto de material en la

direccion x, una restriccion sobre vy es

[ v.ay=0 ..{1.20)
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Esta restriccidn requiere que el gradiente de presion tome la forma

ar  6ul,

ek B*

con lo cual la velocidad puede escribirse como

v, =U, -51(2-3-}’)
“B\" B

..(1.21)

..(1.22)

La ecuacion (1.22) es una aproximacion valida, inclusive, sobre 1a porcion media

del husillo mas allad de las paredes. La componente x de velocidad no hace

ninguna contribucion al flujo de salida del extrusor, Q, asi que la aproximacion

no es de gran relevancia en ese aspecto del modelo. Sin embargo, los

componentes de velocidad son necesarios en el calculo del requerimiento de

potencia del extrusor y por tanto en los efectos de la disipacion de calor viscosa

sobre la cinética de |a reaccion, que es el caso del presente trabajo.

Ahora se definira el modelo de extrusidn en funcién del requerimiento de

potencia del husillo para transportar el material a través del canal helicoidal.

Esto a su vez nos permitira estar en condicién de predecir el perfil térmico del

fluido a través del extrusor a partir de sus propiedades termofisicas.

£n general, si una fuerza F se requiere para mover un objeto a una velocidad U,

la fuerza realiza un trabajo a una rapidez dada

W=FU
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donde ¥ es la potencia gastada por el proceso. En el caso de la extrusion, el
movimiento del barril relativo al husillo requiere un suministro de potencia

Wﬁffﬂ&wm . {1.24)

Los tensores esfuerzo estan definidos por las siguientes ecuaciones:

a}x a’;’
rv=ﬂ[a—+ &] '--(1-25)
%z[@+ﬁq ..(1.26)
& &

En las ecuaciones anteriores se desprecia el término de la velocidad en la
direccion y debido a que es muy pequerio, lo cual es cierto, excepto
posiblemente cerca de las fronteras del canal a x = + 2 W. La ecuacion (1.25)
se utiliza para permitir realizar un calculo aproximado de esa pare de la

potencia asociada con vy, el flujo transversal.

En la ecuacién (1.26) necesitamos vz(y). Aqui es mas util volver a aproximar el

flujo como si la relacidon de forma (W/B) fuera muy grande. En ese caso la

velocidad v, es facilmente descrita de la misma forma que vy . a saber,

=0 3)-5o 80T 2

De esto se sigue que la potencia, de acuerdo a la teoria simplificada, esta dada

por

49



- (4} uU! U.BAP
- SR bl R g Zw ..(1.28
w [ B B 2 Z] ( )

Por tanto, las ecuaciones (1.17) y (1.28) relacionan las variables basicas de

funcionamiento que caracterizan la operacién del extrusor: el flujo de salida, Q,
el aumento de presion, APy la potencia W. Puesto que tenemos tres variables,

se requiere una tercera ecuacion para tener una Gnica solucion.

Si el extrusor descarga el fluido simplemente en su extremo corriente abajo a
través de una salida no restringida, no habria ningin mecanismo por el cual se
desarrollara un gradiente de presién. Este seria el caso de descarga libre: AP=0.
Normalmente hay una boquilla de algin tipo en la safida del extrusor, y la
restriccion de flujo impuesta por ta boquilla es lo que establece el aumento de
presién corriente abajo del eje axial del extrusor. De tal forma la relacion
adicional entre las variables es la caida de presion a través de la boquilla
asociada con la salida del extrusor. Se supone que toda la corriente de salida

pasa a través de la boquilla.

Para los fluidos newtonianos, la mayoria de las boquillas se comportarian en

forma tal que

o=2ar .(1.29)

- K

donde k esta relacionada con la geometiia de la boquilla. La ecuacion (1.29) es

llamada caracteristica de la boguilia.
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Es mas conveniente escribir la ecuacion (1.17} en |a forma

o=an-c2 ..{1.30)
H

donde la velocidad del husillo N {rpm) ha sido introducida a través de la relacién

N=—
D {1.31)

La ecuacion (1.30) es llamada caracteristica del husillo. Los parametros Ay C
son estrictamente geométricos y pueden encontrarse mediante la comparacién

de las ecuaciones (1.30) y (1.17).

Podemos resolver facilmente para Q y P de las ecuaciones (1.29) y {(1.30) y

encontrar
Ak
= N
Q cik! ..(1.32)
Yy
— ;IA
AP—C+kN ... (1.33)

El resultado interesante, inesperado a simple vista pero facilmente razonado, es

la independencia entre el flujo de safida y fa viscosidad del fluido.

Finalmente la potencia puede escribirse en {a forma

W = EuN'Z + ANAP -.{1.34)
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donde

3D3
E=’r—;en6(l+3sen’6) ...{1.35)

En esta ultima expresion se supone que el extrusor es de fileta simple, lo cual
significa que un solo canal esta "enrroltado” helicoidaimente carriente abajo del

eje del extrusor. En ese caso W y D son dependientes, y

W =#Dsené ...(1.36)

si se ignora el grosor de ia fileta del husilio en comparacidn con W.

Dos condiciones extremas permiten obtener mediciones utiles de la operacidn
del extrusor. Si no hay resistencia de la boquilla (k—), tenemos el caso de

descarga abierta, en la cual se logra el maximo flujo de salida del extrusor. De la
ecuacion (2.32) es claro que
QOmax = AN ..(1.37)

En el otro extremo, si la resistencia de la boquilla es muy grande (k>>d), el
extrusor desarrolla su maxima presion sin producir ningan flujo de salida.

Observamos que en este caso

APmax =

ok

N ...(1.38)
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2.4 CINETICA DE IMIDIZACION DE UN TERPOLIMERO DE
ESTIRENO-ANHIDRIDO MA LEIC O-METACRILATO DE
METILO DURANTE EXTRUSION REACTIVA
La modificacion reactiva de polimeros durante el proceso de extrusion

para mejorar sus propiedades fisicas estd llegando a ser una etapa importante

de! proceso de manufactura de polimeros de ingenieria. Como se ha visto,
ejemplos de esto incluyen el injerto de monémeros en polimeros para formar
copolimeros en bloque o de injerto, acoplamiento de homopolimeros para
incrementar su peso molecular, modificacion de grupos funcionates de

polimeros y aleacion reactiva de dos polimeros, entre otros.

En cada caso, el extrusor debe proveer las condiciones de operacion necesarias
para hacer eficiente la reaccion y el procesamiento del polimero. Esto es posible

con varios disenos de husillos.

Con el objeto de verificar experimentalmente el modelo matematico que se
desarroliara en este trabajo se ha seleccionado un sistema para realizar el
estudio experimental de la extrusion reactiva que consiste en una modificacién
de grupo funcional a través de la reaccion entre un terpolimero de estireno-
anhidrido maléico-metacrilato de metilo con dodecilamina. La cinética quimica
de este sistema ha sido estudiada por C.G. Hagberg (19) como a continuacion

se gescribe.

Hagberg reportdé que el polimero alimentado al extrusor fue un terpolimero de

estireno-anhidrido maléico-metacrilato de metilo con un porcentaje de 68/25/7
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A

respectivamente. Se agregé un estabilizador, Ethanox 330, para facilitar el
procesamiento. La amina usada fue anilina grado analitico y su comportamiento
es muy cercano al de la dodecilamina ya que el efecto de la cadena de carbonos
sobre ia cinética puede ser despreciado en contraste con los efectos idnicos

entre los carbonos del grupo maléico y el grupo amina.

La temperatura se mantuvo constante a 235 °C a lo largo del extrusor. Los fiujos
de atimentacién del polimeros variaron entre 2.7 a 7.3 kg/hr. Una observacién
inicial permitid deducir que un tiempo alto de residencia fue critico para obtener

una alta conversién y un buen mezclado.

La pruebas se realizaron con un extrusor Werner & Pfleiderer ZSK-30. Este es
un extrusor de doble husille co-rotatorio con 14 barrilles y una relacién de forma,
L/D. de 43/1. Se coloco una tolva de alimentacion en el barril 1 y se instalaron
boquillas de inyeccion en los barriles 3 y 7. Asimismo se contd con domos de
venteo en los barriles 12 y 13. Al final se colocé una boquilla de doble orificio de

2 mm,

Para inyectar la amina se utilizd una bomba tipo LEWA de tres pistones y los
vapores de venteo se retiraron a través de una trampa de vaperes, un
condensador y un recipiente knockout antes de una bomba de vacio Bush. La

figura 1.7 ilustra la disposicién de este experimento.
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Figura 1.7 Disposicién experimental para determinar la cinélica de imidizacién
de anhidrido maléico durante extrusion reactiva, (Hagberg, 1992).

El disefio del husillo del extrusor contenia elementos de sello antes del primer
punto de inyeccidon de amina y antes del venteo del barril. Lo anterior limita la
zona de reaccion del extrusor. Se colocaron elementos de arrastre y bloques de
amasamiento alternados en esta zona de reaccion para lograr un mezclado y

lenado del canal eficientes. Ver figura 1.8,

Mimentacidn X
dal polimere g Anina Verteo

11T - 'IIIIIIIIII‘\\\\‘\‘ OOV ARVORRLY S LA T R ULV LY

MR AN NAN L NNSN NS INNNNCEN NN MU/ RN RN N N

I —
LSS NI

Figura 1.8 Disefio def husilio del extrusor utilizado en el experimento de
Hagberg.

Se llevaron a cabo 16 experimentos. Se analizaron varias relaciones de
alimentacidon de amina y anhidrido maléico. La temperatura se mantuvo
constante a 235°C a lo largo del extrusor para todas las corridas excepto para la
altima que se incrementd a 255°C. La amina se inyectd tanto en el barril 3 como

en el 7. Esto permitié una amplia variacion en el tiempo de reaccion.
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Los flyjos de alimentacion variaron desde 2.7 hasta 7.3 kg/hr. Un primer analisis
demostré que los tiempos de residencia altos eran criticos para obtener una alta

conversion y que se logrd un buen mezclado para todas las velocidades del

husillo.

La tabla 1.3 muestra los resultados obtenidos. Las corridas 1 a 8 se realizaron
inyectando la amina en el barril 7. Las corridas 9 a 16 se hicieron inyectando la
amina en el barril 3. Los tiempos de residencia en todo el extrusor se midieron
con un trazador en pellet coloreado adicionado al polimero de alimentacion y
detectado en la boguilla (Método Integral). Aqui es preciso apuntar gue el tiempo
de residencia no es igual que el tiempo de reaccidn ya que este Gltimo comienza
a correr a partir de la primera adicion de amina, por !0 que es necesario llevar a
cabo una correccién en este sentido sobre el tiempo de residencia y la velocidad

del husillo para obtener el tiempo de reaccidn.

£l porcentaje de anhidrido matléico en las muestras de salida de! producto del
extrusor se analizaron mediante una titulacion que consistia en la disolucién de
un peso conocido de piridina, hidrolizando el anhidrido con agua vy titulando el
acido con hidréxido de sodio en solucion metandlica. Las mediciones analiticas
fueron usadas para obtener el porcentaje de conversion de anhidrido maléico y

el porcentaje de conversion a imida.

Los resultados de la conversion de anhidrido maléico a imida se muestran en la

tabla 1.3.
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Corrida | Tiempo | Tiempo reaccion, | % Conv. Maléico '%Eb.i:.ﬁ,iaq
: residencia, min min 1 i
1 3.2 1.31 ! 55.8 412 |
T2 3.0 1.23 t 56.2 477
3 3.1 . 1.27 633 {595
4 28 . s 26 0 300
5 2.8 1.15 ; 706 674
3 3.0 1.23 ' 36.5 33.3 1,
7| 3.0 1.23 35.0 320 |
8 7.0 2.87 82.6 80.1 |
9 3.1 2.42 P 822 797 !
10 3.6 2.81 . 872 | 853 |
11 .36 o281 918 [ 905
_12 52 406 99 93
13 3.7 ‘ 2.89 1 89.5 . 878
14 31 E 2.42 86.3 84.3
15 3.1 242 93.0 91.9
16 24 1.87 75.4 72.4

"Tabla 1.3 Dalos experimentales obtenidos por Hagberg de la cinética de
imidizacién del terpolimero de estireno-anhidrido maléico-metacrilato de metilo.

Se observa una amplia variacién entre las conversiones a la salida de 30% a
95%. Mediante la inyeccion de la amina en dos puntos distintos, se obtuvo un

intervalo amplio de tiempos de residencia (19).

Los tiempos de residencia se determinaron a través del uso de un trazador en
forma de puiso disperso. Los trabajos de Nangeroni (35), Nichols y Siadat (36),
Malone, Middleman (28} confirman que la Distribucion de Tiempos de
Residencia (DTR) para un extrusor es muy cercana a la de un reactor de flujo

piston.

2.4.4 MODELO CINETICO

El esquema de reaccion para el sistema que se estudio es el siguiente:
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+ CHj, - (CHy) NH, ,

La reaccion entre el anhidrido maléico y la amina forma un estructura de
transicién llamada acido dmico el cual a su vez reacciona para formar fa imida.

El esquema completo de la reaccion es el siguiente:

- r
Anhidrido maléico + Amina ——— Acido Amico ..{1.39)
K1

+CH, - (CHy )y NH, |

n
0=C C=0
OtH :+H
((t;Hz)n
CH,
2
Acido Amico ) - Imida + Agua ..{1.40)
2
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T

OH :NH

(?Hz)n CH,
CH,

El mecanismo de reaccidn es un peco mas complicado que este puesto que la

amina puede reaccionar con el acido amico formado.

Las ecuaciones de rapidez usadas para modelar el extrusor reactor son las
siguientes. Las ecuaciones (1.41) y (1.42) son las expresiones de rapidez para
cada reaccion y las ecuaciones (1.43) y (1.44) expresan las rapideces de
cambio de cada especie molecular conforme estas varian con el tiempo de

reaccion en el extrusor,

rl=k1*Cma*Ca ...(1.41)
r2=k2*Caa ..{1.42)
dC)
T o k,CmaCa ..(1.43)
dt
dCa
- —= = kCmaCa ...(1.44)

Los datos experimentales que se obtengan nos permitirdn desarrollar un modelo

cinético mas compieto de! sistema.
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CAPITULO 2

DESARROLLO EXPERIMENTAL

CONTENIDO

2.1  Extrusion Reacliva
2.1.1 Preparacion de las muesltras de extrusion
2.1.2 Extrusion de SMA 25 con Dodecilamina
2.2 Titulacion Volumétrica
2.2.1 Determinacidén del contenido de anhidrido maléico sin reaccionar
en el sistera de estudio.
2.3 Reometria Capilar

60




Con el objeto de verificar experimentaimente el modelo matematico que
se desarrolid para describir e! proceso de extrusion reactiva se procedid a llevar
a cabo la extrusion de varias muestras del sistema polimérico reaccionante que
consistid en un terpolimero de estireno-anhidrido maléico-metacrilato de metilo
con dodecilamina en diferentes proporciones y a diferentes velocidades de

extrusidn para formar compuestos de imidas, como se explica a continuacion.

2.1 EXTRUSION REACTIVA

2.1.1 PREPARACION DE LAS MUESTRAS DE EXTRUSION

Las materias primas utilizadas para llevar a cabo la reaccion fueron las

siguientes:

SMA 25: copolimero de estireno anhidrido maléico en forma de pellets (Cadén,
Monsanto) conocido comercialmente comoc DMC 250, el cual contiene la

siguiente relacién en peso:

Estireno, E 65-71 %
Anhidrido Maléico, MA 24-26 %
Metacrilato de Metilo, MAM 5-9%

Dodecilamina (C12H27N): Es un sdlido de peso molecular 185.35, punto de

fusion 2B- 32 °C y un punto de ebullicidn de 247- 249 °C (2).
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Se prepararon 4 muestras en diferentes proporciones de SMA 25 vy
Dodecilamina, hasta un 2% en peso de este (ltimo debido a que una cantidad
mayor ocasiona que se descomponga la amina y ya no pueda reaccionar en el
sistema. Cada muestra se corrid en el extrusor a 3 diferentes velocidades para
obtener finalmente 12 muestras finales. La tabla 2.1 muestra las proporciones

de los reactivos.

MUESTRA VEL. HUSILLO (RPM) | No. Muestras finales

995%SMA25+05% 10,40y 100 3
Dodecilamina

99.0% SMA25+1.0% 10, 40 y 100 3
Dodecilamina

. 985%SMA25+15% 10,40y 100 3
Dodecitamina

980 % SMA25+2.0% 10,40y 100 3
Dodecilamina

Tabla 2.1 Preparacion de muestras para extrusion. Base de peso: 200g

Posterior a esto se seca el SMA puro en la estufa a una temperatura de 80°C
durante 24 hrs. para eliminar las trazas de agua que pudiera tener. Una vez
seco el SMA, se agrega la dodecilamina previamente fundida, se mezclan muy
bien estos materiales y se procede a cargar la mezcla en la tolva de

alimentacion del extrusor.

La reaccion que se lleva a cabo entre los reactivos mencionados es una
modificacién de grupo funcional donde el grupo amina reacciona con el grupo
anhidrido maléico formando amidas, si la reaccion es incompleta, e imidas si la

reaccion es completa. Esta reaccion proporciona un incremento en la
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procesabilidad, en la resistencia térmica y mecanica del copolimero por o que

su aplicacién a nivel industrial es de gran importancia.

2.1.2 EXTRUSION DE LAS MUESTRAS DE SMA 25 CON DODECILAMINA.

a) Extrusor

Se utilizd un extrusor monohusillo de laboratorio marca Schwabenthan modelo

Polytest 30P. Las caracteristicas principales de este extrusor son las

siguientes:
Longitud 27.95in
Relacion L/D 25
Diametro del barril 0.75iIn

En la fig. 2.1 se muestra un extrusor como el usado en este trabajo.

Reductor
de friccién

Figura 2.1 Extrusor monohusiflo
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b) Caracteristicas del husillo utilizado en la extrusién.

En la fig. 2.2 se muestra el esquema del husilo y las 3 zonas

caracteristicas del proceso de extrusion.

P1ato de rupturs Tolva de Aimentacidn ” B
Hamparas Calentador Cilindro  pormner de feiceién
Husille Gargarty
delatolva
Adaptador Zona de Zona de 2ona de Chaqueta de
de boguitla bombeo combustién dimentacién | enlriamiento
Motor

Figura 2.2 Husillo de fileta cortante

¢) Extrusion de las muestras.

Las muestras se extruyeron a tres diferentes velocidades (10, 40 y 100
RPM) las cuales son bajas pero es mas facil observar de esta forma el efecto de
la disipacion de calor por flujo viscoso. Por otro lado el perfil de temeperatura
que se desarrolld en el extrusor fue 195, 200, 205, 210 °C. La temperatura
desarrollada fue consecuencia de dos factores: a) La inercia térmica del fluido,
b)E! calor generado por flujo viscoso. Este procedimiento es el mas cercanc a
un régimen adiabético para el procesamiento de polimeros debido a la
necesidad de fundir el mismo. La presion del sistema fue la atmosférica (480

mmHg, Lerma, Edo. de Mex.) ya que se trabajé a extrusor abierto, es decir sin
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presencia de boquilla en la salida y por o tanto los efectos de retroflujo y trabajo

mecanico no afectan substanciaimente el proceso.

d) Manejo del extrusor

Se abre la llave de! agua conectada al extrusor y se hace circular agua a
temperatura ambiente. Posteriormente se conecta el extrusor a la corriente
eléctrica y se enciende. Se eligen las temperaturas de las 4 zonas del extrusor
en el tablero de control y se encienden los controles. Se deja aproximadamente
1.5 hrs en estas condiciones para que las condiciones se estabilicen a la

temperatura indicada y permanezcan constantes.

Se pone a girar el husiilo a una velocidad baja (8-10 rpm} durante 20 6 30 min. y
se espera a que se estabilice la temperatura. Después se elige la velocidad de
extrusion y se colocan en la tolva una parte de los materiales previamente
mezclados que van a ser procesados. El resto se va adicionando

progresivamente.

2.2 TITULACION VOLUMETRICA

La titulacion volumétrica realizada tuvo por objeto encontrar los siguientes

parametros y puntos de comparacion:

-Conversion

-Parametros cinéticos

65




2.2.1 DETERMINACION DEL CONTENIDO DE ANHIDRIDO MALEICO SIN
REACCIONAR EN EL S{STEMA DE ESTUDIO

La determinacion del contenido de anhidrido maléico se basd en la técnica del
articulo de Gaylord (17), que se hace por titulacion preparando previamente las

siguientes soluciones:

“ 1.0 N de KOH en solucion etandlica.

* 1.0 N de HCI en solucién propandlica.

usando como indicador azul de timol disuelto al 1% en Dimetil formamida (DMF).

Valoraciéon de la solucidn de acido clorhidrico con carbonato de sodio (37).

1. Se secan 2 g de carbonato de sodio a 110 °C durante 4 hrs.

2. Se pesan con exactitud 3 muestras de 0.2 a 0.25 g en matraces de 250 ml y

se disuelvn en 50 ml de agua.

3. Se anaden 2 a 3 gotas de indicador rojo de metilo a cada matraz. Se titula con
la solucion de acido clorhidrico hasta el cambio gradual de! indicador de amarillo
a rojo. Entonces se hierve suavemente la solucion durante 2 minutos (el color
debe tornarse a amarillo). Se cubre el matraz con un vidrio de reloj, se deja

enfriar a temperatura ambiente y se continua la titulacién hasta un cambio a rojo.
4. Repitase la titulacién cuando menos otras 2 ¢ 3 veces.

5. Se calcula la molaridad ¢ la normalidad del acido.
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Valoracion de la solucién de hidréxido de potasio {38).

1. Por medio de una pipeta, se toma una alicuota de 25 mi de {a solucion de
hidréoxido de potasio, y se vierte en un matraz Earlenmeyer de 250 ml

anadiendo 2-3 gotas de fenolfialeina.

2. Se titula con la solucién de acido clorhidrico previamente valorado, hasta la
aparicion del primer color rosa persistente. Se calcula la normalidad del

hidroxido de potasio.

3. Se repite la titulacién cuando menos ofras 2 veces.

4. La normalidad se calcula de la manera siguiente:

NHCI VHCI = NKOH VKOH (2.1}
NKOH = NHCI _VHCI (2.2}
VKOH

Una vez valoradas estas soluciones se procede a determinar el porcentaje de

anhidrido maléico en el sistema reaccionante de la manera siguiente:

Se pesa 1 g de polimero y se disuelve en 10 mi de cloroformo, se le agregan 2a
3 gotas de indicador azul de timol. Se titulan con la solucion de KOH etandlica
hasta la aparicion del color azul. Después se le afiade 0.5 a 1 ml de exceso de
la solucién de KOH para que la solucion tome un color azul fuerte.

Posteriormente esta muestra se vuelve a titular con la solucién de HCt en
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isopropanol, hasta que el color azul cambie a amarillo. Este procedimiento de

titulacion se repite 3 6 4 veces. Los célculos se hacen de la manera siguiente

(26).
No. Acido (mg KOH/g) = mi KOH “ NKOH * 56.1 - (2.3)
g polimero
MAN (%) = _No. acido * 98 ..{2.4)
2" 561

Posteriormente se calcula la conversién conforme a la siguiente ecuacion:

(pMi - pMf)
pMi

.(2.5)

2.3 REOMETRIA CAPILAR (ASTM D-3835-90; Determinacion
de propiedades de los Materiales Poliméricos por medio de
un reometro capifar)

Este método se utiliza para realizar la medician de las propiedades reoldgicas de

los materiales poliméricos a varias temperaturas y a rapideces de corte comunes

en los equipos de procesamiento. Cubre la medicion de la viscosidad del fluido,
sensitividad, o estabilidad del fundido viscoso con respecto a la temperatura y al
tiempo de residencia del polimero en el reémetro, y sensitividad de corte cuando
la extrusion se lleva a cabo a una rapidez o esfuerzo constantes. El método
permite la caracterizacién de materiales que presentan propiedades de

viscosidad dei fluido tanto estables como inestables (4).
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Por otro lado, el método es sensible al peso molecular de los polimeros y a la
distribucion de pesos moleculares, a la estabilidad del polimero tanto térmica
como reoldgica, la inestabiidad de corte, y a los aditivos como plastificantes,
lubricantes, antihumidificantes o cargas inertes, o combinaciones de ellos. La
sensibilidad de este método hace que los datos sean utilizables para realizar
correlaciones con las condiciones de proceso y ayuda en la prediccion de los

cambios necesarios en ias condiciones de proceso.

Las muestras extruidas se caracterizaron reolégicamente mediante reometria
capilar obteniéndose lecturas de velocidad de flecha (VXH), es decir, la
velocidad a la cual desciende el piston sobre la muestra de polimero contenida
en el capilar, asi como lecturas de la fuerza requerida para impulsar el material a
través del capilar. Todas las pruebas se realizaron a una temperatura de 215 °C
debido a que en esta temperatura se eliminan los problemas de flujo del material
ya que este se funde lo suficiente para obtener un flujo uniforme a través del

capilar.

1. Rebdmetro.

Se utilizé un soélo capilar para todas las muestras y el cual contaba con las

dimensiones siguientes:

Longitud = 1.009 in
Diametro = 0.0502 in

Diametro del piston 3/4 *.
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Se utlizé un redmetro como el que se muestra en la fig. 2.3

Celda de carga de
comprasidn

Celda de carga d¢ ———
soporte

Celda de extensién de
carga

Anilio de — Ensamblaje de
calentamiento — alineamiento de barril
H Extramo superior del
calentador
Enchaquetado
+ Coraza
+ Calentador central
Pistones de )
termopar \' Pistén
Sello del capilar
Extremao inferior i Capilar
de! calentador
———

Figura 2.3 Reodmetro Capilar

2. Material

£l material debe encontrarse en una forma tal que pueda ser introducido en el

reservorio del cilindro, es decir, en forma de polvo, pellets, granulos, tiras de

pelicula o lingotes fundidos. En algunos casos puede

pelletizar un polvo.
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Muchos materiales termoplasticos no requieren acondicionamiento antes de la
prueba. Los materiales que contienen componentes volatiles, son quimicamente
reactivos o tienen alguna caracteristica especial que requieren de
acondicionamiento especial. En muchos casos, fa humedad aceiera la
degradacion o puede, de alguna forma, alterar la reproducibilidad de las

mediciones.

Para el caso de la mezcla de dodecilamina con copolimero de estireno-anhidrido
maléico el material fue pulverizado y posteriormente introducido en el reservorio

del reémeiro presentando ligeras trazas de humedad.

3. Procedimiento.

3.1 Seleccionar las condiciones de temperatura y de esfuerzo y rapidez
de corte en concordancia con las especificaciones del materiai de tal forma que

las rapideces de flujo caigan dentro de ios limites requeridos.

3.2 Antes de comenzar las determinaciones, inspeccionar el reémetre y
limpiarlo si es necesario. Asegurarse que los procedimientos de limpieza o uso
previo no hayan cambiado las dimensiones. Hacer chequeos frecuentes para
determinar el diametro de la boquilla y asegurarse que se encuentre dentro de

las tolerancias.

3.3 Colocar la boquilla y el piston en el barril y dejar que el aparato

[

ensamblado alcance e! equilibrio térmico.
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3.4 Retirar el pistdn, colocarlo sobre una superficie aislada, y cargar !
barril con la muestra hasta que este se llene aproximadamente a 12.5 mm del
borde superior. Apisonar manualmente la muestra para evitar 1a formacion de

bolsas de aire. El llenado debe ftevarse a cabo en no mas de 2 min.

3.5 Colocar el pistén en el barril, comenzar el precalentamiento, e
inmediatamente aplicar una carga que imparta un esfuerzo constante sobre el
polimero, o comenzar el movimiento del pistdn a una rapidez constante. Extruir
una pequefia porcion de la carga del barril, después detener el movimiento del

pistén hasta un tiempo de precalentamiento de al menos 6 min.

3.8 Reactivar el piston para comenzar la extrusion. Después de que el
sistema ha alcanzado el estado estacionario, registrar la fuerza del piston y los
datos necesarios para calcular el flujo de salida, Q. Preferiblemente, las
mediciones deben hacerse para una longitud definida del pistén de al menos 10
mm con un tiempo de extrusién igual o mas grande de 30 s para obtener una

precision dptima,

3.7 Si la prueba se realiza con un instrumento de esfuerzo constante y si
la estabilidad de la muestra de prueba es desconocida, es decir, la relacion
entre 1a viscosidad del fundido y el tiempo de residencia, determinar los flujos de
salida a las mismas condiciones que la medida descrita arriba, después de al

menos 3 tiempos de residencia que cubran al menos 10 min.
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3.8 Si la prueba se realiza con un instrumento de rapidez constante,
cambiar a la siguiente rapidez requerida y medir la fuerza correspondiente.
Continuar con las siguientes rapideces, y después repetir varias rapideces de
corte para verificar la reproducibilidad de las mediciones de fuerza. Las corridas
deben ser hechas sobre un periodo de tiempo total de al menos 10 min. para

obtener una medida de la estabilidad de la muestra como se define en 3.7

3.9 Si las medidas de la viscosidad del fundido descritas desde 3.6 hasta
3.8 se encuentra que son idénticas (dentro de un 5 %), el material de prueba
puede considerarse estable en sus propiedades de flujo para el maximo tiempo
de residencia examinado. Se pueden llevar a cabo pruebas subsecuentes
dentro del periodo de tiempo de residencia de flujo estable con varios esfuerzos
o rapideces de corte aplicadas durante una sola prueba para examinar la
sensibilidad al corte det material. Si las medidas descritas arriba se encuentra
que difieren, esto es, que la viscosidad de! fundido decrece o se incrementa
progresivamente, el material puede clasificarse como un material de flujo
inestable. En este caso, pueden realizarse pruebas subsecuentes en
condiciones constantes y debe usarse un nuevo espécimen para cada condicion
adicional a la cual se quiera obtener una medida de la viscosidad {viscosidad de

fundido intrinseca).

3.10 Descargar la cantidad remanente del espécimen y retirar el capilar
del barril. Limpiar el piston y el capilar completamente y limpiar el barril con un

trapo de algodén o con un cepillo suave. El capilar puede limpiarse disolviendo
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el residuo en un solvente. El método de descomposicién por pirdlisis del residuo
en una atmoésfera de nitrdgeno es utilizado sélo en capilares hechos de

materiales especiales.

Calculos

A. La Rapidez de Corte Newtoniana en la pared del capilar ( }',) puede

calcularse como una funcion de la velocidad del émbolo, el didmetro del émbolo
y el diametro del capilar.
}}__ = Rapidez de corte (seg-1}
VXH = Velocidad de! émbolo (infmin}
dp = Diametro del émbolo (in)
dc = Diametro del capilar (in)

2V.\'Hd,2.

=T (26
Y 154’ (2.6)

B. El Esfuerzo Cortante en la pared del capilar (r,} puede calcularse como una
funcion de la fuerza de extrusién, el diametro del émbolo, didmetro del capilar y

longitud del capilar.

+, = Esfuerzo Cortante (Ib/in®)

F = Fuerza de empuje del material a través del extrusor (ib)
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dp

Diametro del @mbolo (in)

de

Diametro del capilar {in)

Le

Longitud del capilar (in}

Fd
T, =—— -(2.7)
al d’

cop

C. Viscosidad Aparente (u) puede calcularse como una funcion de la Rapidez

de Corte y el Esfuerzo Cortante.

Viscosidad Aparente (Ib seg/ in°)

Hw =
y. = Rapidez de Core (seg)
1w = Esfuerzo Cortante (Ibfin%)

Los datos se grafican de la siguiente forma:

log esfuerzo cortante v.s. log rapidez de corte

log viscosidad aparente v.s. log rapidez de corte

De la primera grafica podremos obtener los parametros reoldgicos del fluido
como el exponente de la ley de la potencia (pendiente} y el factor de
consistencia reoldgica {ordenada al origen). De la segunda grafica podremos

obtener las viscosidades Newtonianas.
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Las corridas hechas en el redmetro se realizaron a una temperatura de 215°C ya
gque a temperaturas menores se presentaban dificultades en el flujo del

polimero.
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CAPITULO 3

MODELAMIENTO MATEMATICO Y SIMULACION

CONTENIDO

3.1 Modelo Reolégico

3.2 Modelo Cinético

3.3 Simufacidn de la extrusion reactiva del terpolimero de estireno - anhidrido
maléico - metacrilato de metilo con dodecifamina.
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3.1 MODELO REOLOGICO

En los reactores de polimerizacion tradicionales de tanque agitado se presenta
el problema de alta viscosidad del fluido conforme se verifica la reaccion
ocasionando que el mezclado convectivo se vuelva lento. Con el objeto de
solucionar el problema anterior y en vista de que el extrusor monohusillo con
retropresion €s una buena ‘aproximacién al reactor de flujo piston (PFR) {28) se
utilizé en este trabajo para simular la reaccion que se ha tomado como caso

tipo.

Como se ha observado en los resuitados experimentales, la reaccion dentro del
extrusor desarrolla altas viscosidades por lo que se genera calor por friccion
ocasionando un aumento substancial de temperatura en el seno del fluido y
_puesto que la cinética quimica es fuertemente dependiente de la temperatura,
se hace necesario desarrollar un modelo del efecto que este calentamiento tiene

sobre la conversion.

Se desarrollara un modelo de la extrusidon reactiva para ia reaccidn mencionada
en el capitulo 1 a través de la combinacion de dos modelos previos, cada uno de
los cuales describe los dos procesos que tienen jugar en el extrusor, es decir, el
proceso de transporte de material a través del extrusor y el proceso de reaccion
quimica que se origina por la combinacién de los materiales alimentados a alta
temperatura. El primer modelo que referiremos como Modelo Reolégico nos

describira la magnitud del efecto de la disipacion de calor viscosa a partir de la
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combinacion del Balance de Cantidad de Movimiento y el Balance de Energia.
El segundo medelo que referiremos como Modelo Cinético describir la cinética
guimica de la reaccion se basard en el esquema de reaccidn y tomando como
punto de partida los hallazgos de ia experimentacion se planteara un esquema
de reacciones consecutivas e incluyendo el factor de disipacion de calor viscosa
obtenido con el Modelo Reolégico obtendremos una expresion que permita
predecir la conversion de reactivos dptima para producir la mayor cantidad de

imida.

£l modelamiento reolégico tendrd por objeto describir el perfil térmico det
material a través del extrusor como funcién de |as propiedades termofisicas de

Ja mezcla reaccionante, los pardmetros geométricos y la velocidad del extrusor.

Comenzaremos por describir ei comportamiento reoldgico para el caso mas
sencillo, el de un Fluido Newtoniano, es decir, aquel cuya viscosidad es
independiente de la rapidez de corte y solo es funcién de la temperatura. Se

tomaran en consideracién las siguientes suposiciones:

a. El extrusor opera de manera adiabatica.
b. El extrusor se comporta coma un reactor de flujo tapén (PFR).

¢. E!f aumento de temperatura debido al calentamiento viscoso es
mas importante que el debido al calor de reaccion.

d. Se opera a “"extrusor abierto”, por lo tanto, se desprecu

efectos de retropresion en la boquilla,
w““




En los fluidos altamente viscosos generalmente se observa un aumento
significativo de la temperatura debido a la accion disipativa de los esfuerzos de
corte que actian sobre e! fluido. Este aumento de temperatura es posible
controlarlo en cierta medida por el uso de sgperﬁcies que ademas de confinar el
flujo sean un medio para la transferencia de calor. Los extrusores industriales
normalmente permiten la transferencia de calor en la superficie del barril pero
también se han disefiado husillos con la caracteristica de intercambio de calor.
Por tanto, el aumento de temperatura en un fiuido que esta siendo extruido se
debe a la operacién térmica del sistema asi como a la misma dinamica dei

fluido.

El control de la temperatura en un fluido siendo extruido depende en parte del
efecto del campo de flujo sobre la temperatura. La base para el desarrolio del
anaiisis térmico es el calculo del aumente de temperatura adiabatico, lo cual
significa que no hay transferencia de calor a lo largo de las fronteras del fluido,

es decir, representa el maximo aumento de temperatura en ausencia de

intercambio de calor externo.

El principal aspecto a ser tomado en cuenta en el analisis no-isotérmico es la
fuerte dependencia de la viscosidad con la temperatura. Se supondra como una

buena aproximacion que la velocidad vz satisface, para cualquier valor de z, la

ecuacion 1.27, considerando que p=p(z); B2B(2).
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Notar que se esta despreciando el segundo término de la ecuacion por ser el

que representa el efecto de retropresién en la boquilla.

Integramas la ecuacién 1.27 a través de la seccion transversal del canal

conforme a los siguientes [imites de integracion:

o= va__d,dy (3.1
para obtener finaimente el valor del gasto volumétrico por arrastre {(Q):

Q=AN {3.2)

donde

1
A:EJrDWcost? ..{3.3)

Para completar el analisis recldgico del procesamiento de polimeros en un
extrusor es necesario considerar el aumento de temperatura. Para esto
llevaremos a cabo un balance de energia a lo largo def extrusor, despreciando
los términos de variacién de la energia térmica debidos a la conduccion y a la
compresion. Por tanto, obtenemos la siguiente expresion que relaciona la
velocidad de ganancia de energia interna con la velocidad irreversible de
aumento de energia interna debido a la disipacién viscosa en régimen

estacionario:
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L VO % T P 8
_{rn{a—+ &]+r (0} + @J r”( > + > J} ...(3.4)

La expresion anterior es la ecuacién de variacidn energia en funcion de las
densidades de flujo de energia y de cantidad de movimiento con el objeto de
relacionarla con la ecuacién 1.24 que indica la potencia requerida para hacer
fluir e! material. En la ecuacion 3.4 se despreciaron los efectos térmicos en las

direcciones xy y.
De le expresién anterior llevamos a cabo las siguientes simplificaciones:

- La velocidad v, no sufre variacién a través del eje x. {(Aproximacion de
lubricacidn, cuando la relacién entre la distancia entre filetas y |a profundidad

de {a fileta es grande).
- La velocidad vy es muy pequena,
- La velocidad v, no es funcion de la posicion a través de z.
- La velocidad v, no es funcion de z.
- La velocidad v, no es funcién de x.

La expresién que obtenemos describe el aumento de energia térmica debido a

efectos viscosos y en funcion de los parametros termofisicos (densidad y
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capacidad calorifica) y de los perfiles de velocidad v, y v; a lo largo de el eje

transversal y.

ar & &
V. =-7, -~ o ...{3.5
=g T g o

Integramos la ecuacién anterior de acuerdo a los siguientes limites de

integracion:

[ [ . g dd,=[ r[— 7, i‘; -1, ‘2} ]d,,d_‘, ..(36)

Aplicando las condiciones limite siguientes:

cplv==U: y=8 37
Ly =0 y=0 {37
obtenemos la siguiente ecuacion:
d 4pU! uUl U.B
ar _ | 4sY.  #Y. U BaP .(3.8)
dz B B 2 2

lo cual podemos igualar con la ecuacién 1.28 diferenciandola con respecto azy

despreciando Ia diferencia de presion

..{3.9)
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Por otro lado, una manera diferente de considerar la potencia (W), es en la

forma de la ecuacion 1.34.

*Notar que los términos que representan el trabajo sobre el fluido, QdP, estan

siendo despreciados por tratarse de un fluido incompresible.

Combinando las ecuaciones (3.9) y (1.34) obtenemos la siguiente ecuacion que

nos describe la relacidn entre ia viscosidad y la temperatura a través del extrusor

_ 2 ur

=

...(3.10)

que es la expresion que describe el perfil térmico del fluido a través del extrusor
como consecuencia de la disipacion de calor viscosa en funcién de la velocidad

de husillo y de las propiedades reclégicas y termodinamicas del material.

Puesto que la viscosidad se presenta de manera implicta en el andlisis
realizado anteriormente se hace necesario introducir un modelo para la
dependencia de ésta con la temperatura. El modeloc mas general es el

siguiente:

p=ae™” L(3.11)

Esto nos permite escribir una ecuacién para describir el perfil térmico a traves

dei extrusor, T(z), a partir de la ecuacién (3.10), resultando
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ljgf.?drzae-hrdz . A(3.12)
EN®

Multiplicando ambos lados de la ecuacién (3.12) por exp(bT) y posteriormente

integrando dentro de los limites indicados a continuacion:

[%Qe”dT=[adz .(3.13)
obtenemos
2
en-zbf:;_.(f_f;ﬁ. .(3.14)
r

y recordando que Q=AN, la ecuacién (3.14} se convierte en:

o 2 b EN .(3.15)
ApCp
donde
41, = ae™™ .{(3.16)

es la viscosidad a la entrada del extrusor (z=0) en T=T(. Entonces la relacion de

la viscosidad a cualquier temperatura y la viscosidad a la entrada del extrusor es

5@_ = oot .(3.17)
iu(To)

donde b relaciona la sensitividad de la viscosidad con la temperatura.
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Se supone que el husillo tiene un angulo helicoidal constante 8, y un diametro y
profundidad de fileta constantes, D y B respectivamente. La velocidad del
husillo, en RPM, es N, z es la distancia helicoidal diferencial a lo largo del canal
del husillo. La longitud helicoidal total del husillo es Z, relacionada con la
longitud axial del husillo L por

L

Z=-— .(3.18
send ( )

El sistema reaccionante en estudio se comporta como un fluido No-Newtoniano

del tipo pseudoplastico (Ley de la Potencia).

Para el caso de fluidos No-Newtoniancs como es el caso de la mayoria de los
materiales polirhén'cos, tomamos el andlisis térmico realizado para un fluido
Newtoniano, con la salvedad de que el punto crucial y diferente en ese analisis
con respecto al presente, es la suposicidn de un modelo que describa el
comportamiento de la viscosidad con la temperatura como es presentado en {a

ecuacion 3.11 para un fluido Newtoniano.

Se considerard que el fluido No-Newtoniano tiene un comportamiento
Pseudoplastico, es decir que sigue la Ley de la Potencia, esto debido a los datos
reotdgicos obtenidos experimentalmente, donde todos los valores del exponente

de la ley de la potencia, n, fueron inferiores a |2 unidad.

La experiencia marca el hecho de que el exponente n de la ley de |a potencia es

una funcién débil de la temperatura.,

86




La viscosidad inicial pg se puede calcular a partir de la rapidez de corte nominal

del husitlo a la temperatura de entrada

fho = K(%i) — .(3.19)

que se traduce en el modele mas general que describe ei comportamiento de la
viscosidad con el esfuerzo cortante gque nos permitird introducir las restricciones

con respecto a un fluido No- Newtoniano

L]
w(T.y) =K e 0 (5’-’5‘9350?19] {3.20)

Una vez calculada la viscosidad con la ecuacion anterior introducimos su valor
en la expresion correspondiente al perfil térmico del husillo {ecuacion 3.15), y
obtenemos el valor de la conversion conforme al andiisis que sigue a

continuacion para el modelo cinético.

3.2 MODELO CINETICO

El esquema cinético para la reaccion entre el terpolimero de estireno- anhidrido
maléico - metacrilato de metilo con dodecilamina supondra que la Unica reaccion
que se verifica tiene lugar en ia posicién del grupo maléico dentro de la cadena
de polimero, asimismo, de acuerdo a los datos experiementales, se encontro
que se verifica una reaccion de degradacion posterior a la formacion de imida

dependiendo de las condiciones de operacién, por tanto el esquema de
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reaccion, que a continuacién se presenta, y su posterior analisis se sujetara al

andlisis propio de Reacciones Consecutivas en Serie:

o
- ‘ CO, * NH;{CHh, CHy
@Co +  CHy{CHghy NH2 —
CII)
FAY
@{CH,)“ CHy + HO + CHy - (CHpln - NH,
LI}
o
@ K,
n
0= =0 (p-p-p'"“)n m
!
(CH]z)n
L CH, ie
MA + A =z========> | ..{3.23)
k1
| =======> D ...(3.24)
k2
rl - klcmacu (325)
Otra forma de escribir la rapidez de reaccion es la siguiente:
_dlw 9 e, ...(3.26)
di dr
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Para el caso de un elemento integral como el que se presenta en el canal
helicoidal por su similitud con el reactor de flujo tapon, podemos considerar el

volumen como constante:

_ 1 dNma _ k,NmaNa

G =y {(3.27)

De acuerdo con la Ley de Arrhenius, la constante cinética se verd afectada por

el cambio de temperatura como consecuencia de! fiujo viscoso, y por tanto la

ecuacion 3.27 se convierte en:

dNma AE{ 1 1
- d”n = kl cxp[— Rw(]':' - Tu ]]NmaNa (328)

Por otro lado y a manera de simplificacion de variables, se considerara la
siguiente relacién entre los moles de amina, Na, y los moles de anhidrido

maléico, Nma, donde s representa tal relacion:

_ Na_ ..{3.29)
Nma

Ya que la reaccién se desarolla en ¢! sentido axial del extrusor, se debera

convertir la variable independiente, es decir, de tiempo a distancia diferencial

axial a través de ia inclusién de la variable velocidad:

_yma_ e cexol - 2Ef L 1 |nma? .(3.30)
dz

Integrando esta expresion dentro de los siguientes limites de integracion
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B .[Vnm df!’ma k, erBsanI AE l (3.31)
o Nma® T T - T

Se obtiene la siguiente expresion que determina la cantidad molar de anhidrido

maléico como funcion de la posicion axial del fluido a través del extrusor:

Nmg=————"—-- ..(3.32)
1+ Nmayk st®

donde @ es un factor que describe la importancia de la disipacion de calor por
flujo viscoso mediante la integracién numeérica de (a parte variable del factor
derecho de fa ecuacion 3.31 y de manera puntual en los segmentos de particion

de la longitud axial del eje helicoidal:

G = ;cxp[—%(% - % J]dz ..{3.33)

El término ¢ es el tierpo de residencia del fluido a través del eje helicoidal:

_ mDBsenbZ

e ...(3.34)

Debido a que presenta una reaccioén consecutiva de degradacion posterior a la

formacion de imida, la expresién cinética para este caso es la siguiente:

r, =T, T, =kC, -k CmaCa ..(3.35)

donde
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[, =—— 2 ..{3.36)

y sustituyendo los términos que correspondan:

_dN, =k, N, -k, NmaNu ..{3.37)
dr
N
‘—j—[i = k,NmaNa -k, N, ..(3.38)
se obtiene la siguiente expresion:
g‘—f-N’ﬁ+k2N,ﬁz = k,Nma’sfz ...{3.39)
Z
donde
aDBsen &
= - ...{3.40
B AN (3.40)

La ecuacion 3.39 es un caso especial de ecuacion diferencial lineal, es decir,
una ecuacion diferencial lineal de primer orden con coeficientes variables de la

forma

%+ Pl = 0(x) (3.41)

donde y = Ni; x = 2; P(x) = k2fz; Q(x) = K;Nma’spz

Una solucion general de la ecuacién diferencial dada por la ecuacion 3.41 es:
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y= e-jf’(r)‘h[ Ielr(rﬂrQ(x)dx + C] ...(3.42)

donde C es la constante de integracion.

Una vez llevadas a cabo las integraciones correspondientes se obtiene la
expresion que determina la cantidad molar de imida en cualquier punto axial a

través del canal helicoidal del extrusor:

!
N, =-kk-'- Nma’s[l ~-e 2 ] .(3.43)

]

3.3 SIMULACION DE LA EXTRUSION REACTIVA DEL
TERPOLIMERO DE ESTIRENO - ANHIDRIDO MALEICO -
METACRILATO DE METILO CON DODECILAMINA

Una vez que se contd con la ecuacidon 3.43 que nos permite predecir la

conversion de grupos maléico a grupos imida, se procedid a disedar un

algoritmo de calculo en ia computadora, el cual, contando con los datos que se

muestran en la tabla 3.1, permitiera llevar a cabo la simulacién de la extrusion

reactiva para el sistema en estudio.

El algoritmo de simulacion se disefio utilizando las funciones de Excel de MS
Office version 97. A continuacion se detalla la secuencia del algoritmo de

calculo,
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SECUENCIA DE CALCULO - SIMULACION

1. Datos iniciales
Parametros Geométricos del Extrusor

Parametros termofisicos del sistema
polimérico

Condiciones de Procesamiento
* Extrusor monochusillo

D, diametro del husillo

B, profundidad efectiva de la fileta
8, angulo de la fileta

Z, longitud axial

K,. cte. Cinética de la reaccion de
formacién de imida

Kz, cte. Cinética de la reaccion de
degradacion de imida

po, Viscosidad Newtoniana

n,

K,

b, factor de Arrherius de la viscosidad

Cp, capacidad calorifica

exponente de la ley de la potencia
factor de consistencia reologica

p, densidad

E, energia de activacion

To, temperatura de alimentacién
N, velocidad de husillo (rpm)

I, particion axial del extrusor (Z2/z)
* para efectos de la integracion
numeérica

Na, moles de amina
Nma, moles de anhidrido maléico
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2. Célculo de! factor de Disipacion de calor por flujo viscoso (d).

o1

Integracion Numérica — Método del Trapecio

1=Z

z

¥
DIM O3)

In| — S et 4]

f(l)+2:£;f(1)+f(f)
A

O=
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3. Calculo de la cantidad de anhidrido maléico consumido.

Nma,

Nma = .
1 + Nmayk, seb

donde:  Nmag, moles iniciales de anhidrido maléico;
s, relacion de mezcla dodecilamina/anhidrido maléico;
s= Na/Nma;

t, tiempo de residencia

[ MDBsendZ
AN

donde A = ¥ rDW8S cos 6,

&, factor de disipacion de calor por flujo viscoso (ver paso 2}.

4. Calculo de la cantidad de imida producida

k !
N, =:k'—Nma’s lme ?

2
x= -t Conversion a imida

donde Nma = Nmag — NI

-

Nma,
Suposiciones y condiciones limite:

- Qperacion adiabatica
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Condiciones limite:

Analogia con un reactor de flujo tapon

El aumento de temperatura debido al calentamiento viscoso es mas
importante que el debido a la reaccidn.

Se opera a extrusor abierto (sin troquel o boquilla), por tanto, no hay efectos
de retropresién.

La velocidad v, satisface, para cualquier vaior de z, fa siguiente ecuacion

¥y 1 AP
22 oue-pEt
v, .(8) 2}uy( y)Z

considerando que u = u(Z), 8% B(Z)

La velocidad v, no sufre variacion a través del eje x (aproximacion de

lubricacion)

La velocidad vy es muy pequefia
La velocidad v, no es funcion de x
La velocidad v; no es funcién de x

La dependencia de la viscosidad con ia temperatura sigue la siguiente

ecuacion

i=ae

La dnica reaccién que se verifica en la cadena del polimero es la que liene

lugar en la posicion del grupo maleico.

1'JI: =U:

y=8
v.=0 =0
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- .DESCRIPCION -

.
|

i NOMENCLATURA - UNIDADES VALOR - . FUENTE

" PARAMETROS ‘

JGEOMETRICOS . . S S
 Diametro del husilio D in 7075 ! Extrusor
i Schwabenthan

e i Polytest 30P_
Angulo de la fileta 6 e 17.7 ! Extrusor

\ ! Schwabenthan

- o i _' Polytest 30P _
Profundidad efectiva B in 0.1125 ! Extrusor

. de la'fileta ' Schwabenthan

| : _i Polytest 30P

+ Longitud axial del ' i in 27.95 "1 Extrusor
extrusor ! Schwabenthan

] __|Poiytest3op

} PARAMETROS
TERMOFISICOS - L

I Constante cinética 1 Lk k1 min-1 0.65 Hagberg 1992 ]

: Constante cinética2 . k2 min-1 0.3467 ' Analisis de dalos de

© CONVErsion
. L T ,' experimental
Esquema de reaccién . I Altera la forma de la

. i i ecuacion de

l | conversién. Se debe

l ! desarrollar para cada

. ! 1 caso en particular,

" Viscosidad } Ho poise 1.58E+5 | Reometria captiar
Newtoniana i e
Exponente de la Ley n Ver Tabla4.1 . Reometria capilar

_de 1a Potencia _ - i —
Factor de ) K Ver Tabla 4.1 . Reometria capilar

| consistencia reolégica ; P o
Factor de Arrhenius i b K’ 0.035 " Hagberg, 1292
para la viscosidad ‘ b
Densidad - Capacidad Co inIbf fin® K 450 i Xantos, 1992
_calorifica . i -
Energ_l_:-_.\_qe actwacnon E _Kcallmol 11.0 | Xantos, 1992
CONDICIONES DE

| PROCESAMIENTO .
Temperatura de la To °C 185
zona de alimentacién
Velocidad del husillo N Rpm Sin limitacién en el

X rango de vel. Tabla 21

| Particion axial de | =2z 10 No existe limitacién !

_extusor | {Se recorienda 10) _ ;
Moles de amina Na _gmol VerTabla2.1 !

"Moles de anhidride Nma gmol Ver Tabla 2.1 |

| maléico

PR B

Tabla 3.1 Condrc:ones establecidas para llevar a cabo la simulacién de fa
extrusion reactiva del terpolimero de estireno - anhidrido maléico - metacrilato
de metilo con dodecilamina en un extrusor monohusilo marca Schwabenthan

Polytest 30P
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CAPITULO 4

DISCUSION DE RESULTADOS

4.1 TITULACION VOLUMETRICA

En la figura 4.1 se muestra la grafica de conversién a imida por medio de la
técnica de titulacion volumétrica de las 4 muestras extruidas de terpolimero de

estireno -anhidrido maléico- metacrilato de metilo con dodecilamina.

Se observa gque a tiempos de residencia de aproximadamente 15 segundos, la
conversién mas alta, que fue de 77%, se obtuvo con fa concentracion mas baja
de dodeciiamina (0.5%), mientras que para el mismo tiempo, a una
concentracion de 2%, ta conversion fue de 74%. Esta tendencia se aprecia para

los diferentes tiempos de residencia probados.

Por lo tanto, se puede deducir que el nivel optimo de amina que debe
adicionarse es del orden de 0.5-1.0% en peso. Lo anterior debido a que la
adicion de una mayor concentracion de amina en el proceso no es conveniente
ya que no estd siendo aprovechada por el sistema en virtud de que sufre

descomposicién a altas temperaturas.
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FIG. 4.1 TITULACION VOLUMETRICA
Conversion vs Tiempo
0.8 e
078 ! ..
—— 99.5% SMA 25 +0.5%
076 Dodeciamina
S o7a —- 99% S5MA 25 + 1%
2 Dodeciamina
E 072 ¢ —o—98.5% SMA 25 + 1.5%
8 07 : Dodecitamina
0.68 —a&— 9B8% SMA 25 + 2%
- i Dodecikamina
0.66
0.64 .
0 1 2 3
TIEM PO DE RESIDENCIA {min)

Se observa consistencia en el comportamiento de cada una de las muestras ya
que a bajos tiempos de residencia presentan las conversiones mas altas y
conforme el tiempo de residencia se alarga, la conversidn disminuye. Esto se
debe al efecto de [a disipacion de calor por flujo viscoso ya que es precisamente
a bajos tiempos de residencia que el torque ejercido sobre el husillo para
conservar la misma velocidad, aumenta, debido al aumento de la viscosidad del
polimero por el efecto de |a reaccion. Asimismo, mientras disminuye la velocidad
del husillo, y por lo tante aumenta el tiempo de residencia, el torque ejercido es
menor y el efecto de aceleracién térmica por disipacion por flujo viscoso es
menor y en consecuencia fa conversion disminuye. Asimismo se observa que a
tiempos de residencia prolongados (2.5 min) la conversion a imida disminuye
notablemente como consecuencia de la degradacion de los grupos imida dentro

de la cadena de polimero.
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Sin embargo, es interesante observar que a pesar de que para la muestra con
proporcion de reactivo limitante, o dodecilamina, menor, la conversion obtenida
para cada tiempo de residencia es mayor. Este efecto puede derivarse de que al
agregar mayor cantidad de dodecilamina en la muestra inicial, el producto
presentaba “burbujeo” en {a misma proporcion y lo cual ocasiona problemas de

mezclado importantes dificultando la efectividad de la reaccién.

De lo anterior también es posible deducir que los tiempos de residencia cortos

favorecen la conversion.

4.2 REOMETRIA CAPILAR

En la figura 4.2 se encuentra graficada la rapidez de corte contra el esfuerzo
cortante para cada una de las muestras de extrusion. Los datos obtenidos que
constituyen los pardmetros reolégicos de cada una de las muestras se

encuentran en la tabla 4.1

MUESTRA n K
SMA 25 0.4088 9.0742
99.5% SMA 25 + 0.5% DDA 0.3133 9.4345
99.0% SMA 25 + 1.0% DDA 0.3283 9.4132
98.5% SMA 25 + 1.5% DDA 0.3911 9.1413
98.0% SMA 25 + 2.0% DDA 0.3968 9.2079

Tabla 4.1 Paramelros reoldgicos de las muestras de extrusién reactiva de SMA
25 con dodecifamina obfenidos por Reometria capilar.

i a muestra de 0.5% de dodecilamina presenta el indice de fiujo menor, es decir,

que su comportamiento reologico, a diferencia de las otras muestras, se aleja
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mas del terpolimero puro. Esto es debido a la mayor conversién alcanzada,

como se observa en la figura 4.1,

Fig. 4.2 REOMETRIA CAPILAR

| —e—995%SMA 25+
05%
DODECLAMNA
—a—99.0 % SMA 25 +
: 1.0%
! DODECLAMNA
98,5 % SMA 25 +

RAPIDEZ DE CORTE, segd

. -—x— 100 % SMA 25

1 2 3 4
ESFUBRZO CORTANTE, Ibfin?

th

Por otro lado, el indice de flujo también nos permite deducir fa cantidad de
potencia que se debe suministrar al husillo para conservar la misma velocidad,

como se observa en la siguiente ecuacién:

. n-{
W= K[NE’E;}?) ENZ (5.1

de 1a cual, a su vez es posible calcular los costos de operacion del proceso.

Las muestras de 1.5 y 2.0% de dodecilamina, presentan comportamientos

reolégicos muy semejantes, ya que sus indices de flujo son muy cercanos, como
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consecuencia de que al agregar mayor cantidad de amina, y al aumentar ia
temperatura, la amina que no pudo reaccionar comenzd a sufrir degradacion
térmica a la vez que provocd burbujeo en el seno def fundido y ocasiond

problemas de mezclado que no permitieron alcanzar mayor nivel de conversion.

Se observa que todas las muestras presentan comportamiento pseudoplastico,

es decir, que el exponente de la ley de la potencia es menora 1.

4.3 TORQUE VS TIEMPO

Durante la extrusién reactiva de cada una de las muestras se procedit a
monitorear el torque desarrollado por el husillo para transportar los materiales a
través del extrusor. Se realizaron lecturas en intervalos de 10 segundos, como
se observa en las figuras 4.3, 4.4 y 4.5 que describen la relacion entre el tiempo
de residencia y el torque desarrolado durante el procesamiento para cada una
de las muestras extruidas. Asi mismo se llevaron a cabo corridas
experimentales en estos tres puntos de rpm para una muestra blanco de

polimero puro de SMA 25.
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FIG. 4.3 TORQUE VS TIEMPO @ 10 RPM
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| FIG. 4.4 TORQUE VS TIEMPO @ 40 RPM
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FIG. 4.5 TORQUE VS TIEMPO @ 100 RPM
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En las figuras 4.3 y 44 es positile observar que las muestras presentan una
curva de torque que sugiere la presencia de reaccidén quimica ya que el torque
se incrementa hasta el nivel de los 30 N m para luego disminuir y estabilizarse
en los 20 N m y en algunos casos disminuyen aun mas hasta el nivel de los 10
Nm lo que sugiere un proceso de degradacion. Esto se puede confirmar a través
del andlisis de las curvas de la muestra blanco, las cuales ascienden hasta los
20 Nm para luego disminuir a los 10 Nm confirmando el hecho de que existe
una degradacién del polimero mas que un efecto de cavitacion promovido por la
degradacién del mondémero de amina. En la grafica correspondiente a los 100
rpm no se observa este comportamiento ni en las muestras reactivas ni en la
muestra blanco, sin embargo, la mezcia se estabiliza en los 20 N m y no se

observa ningun pico que sugiera reaccién quimica, a presar de que esta se
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presentd como ya se ha comprobado en la seccion anterior correspondiente a la

titulacién volumétrica.

Todas las muestras presentan un punto maximo (30 N m) de torque a tiempos
cortos debido a que se encuentran en la etapa de fundicion y mezcla y es aqui
donde se produce la reaccion quimica.. Las muestras blanco tardan, en general,
mas tiempo en alcanzar el nivel de los 20 Nm. En fa grafica 4.5 correspondiente
al procesamiento a 100 rpm, no se observa el punto maximo debido a que las
lecturas se tomaron cada 10 segundos y es en este intervalo precisamente

donde se produce e aumento inicial para fuego estabilizarse.

En la grafica 4.3 correspondiente al procesamiento a 10 rpm, la muestra de
2.0% de dodecilamina alcanza tos 20 N m sélo por algunos momentos para
luego disminuir a 10 N m lo que es un indicativo de que el burbujeo producido
por la degradacién de amina altera la estabilidad del fluido dentro del extrusor
provocando un efecto de cavitacion que a la vez desestabiliza el torque del
husillo y que probablemente el polimero modificado sufre degradacian por la
inercia térmica derivada de la disipacién de calor viscosa. Por lo tanto, el torque
que se mide es mas bien un torque aparente ya que debido a la inestabilidad no

es posible medir el torque real.

El resto de las muestras no presentan disminucion del torque durante el
procesamiento. La muestra de 15 % aumentd el torque antes de los 130
segundos, primero que el resto debido a la presencia de un mayor nimero de

grupos amina reactivos. Después siguieron las muestras de 0.5 y 1.0%, en las
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que se aprovecho la amina mas eficientemente. Sin embargo, la muestra de
2.0% tardd mas tiempo en alcanzar el nivel de los 20 N m para luego disminuir

como se menciond anteriormente.

En la figura 4.4 correspondiente al procesamiento a 40 rpm, la muestra de 1.5%
de dodecilamina nuevamente fue la que presentd los primeros indicios de
reaccién. Las muestras de 0.5 y 1.0% sufrieron degradacién del polimero
modificado asi como pequefios burbujeos (que se apreciaron visualmente al
final del procesamiento), a partir de los 210 y 160 segundos, respectivamente ya
que al ser mayor el torque que debe aplicarse, se producen efectos de
disipacion de calor viscosa que degradan a la amina sin reaccionar y al pofimero
modificado. No sucede los mismo con las muestras de 1.5 y 2.0% donde el
efecto de degradacion no se alcanza ya que el calor producido no es tan grande
como consecuencia de que al no verificarse una alta conversion el sistema no
exige la aplicacion de un mayor torque que aumente la temperatura por efectos
viscosos. Por lo tanto aqui es posible detectar el punto critico de procesabilidad
en cuanto a la cantidad de amina adicionada y fa velocidad del husillc aplicada

para evitar la degradacién del polimero modificado.

Lo anterior sugiere que ademas de no utilizar grandes cantidades de amina, los
tiempos de residencia deben tender a ser mas cortos sin que lo sean demasiado

para no afectar el tiempo de reaccion optimo.

La figura 4.5 corresponde al procesamiento a 100 rpm donde las muestras de

0.5 y 1.5% de dodecilamina alcanzan el nivel de los 20 N m en los primeros 10
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segundos mientras que las muestras de 1.0 y 2.0% tardaron 20 y 30 segundos
respectivamente. Es interesante observar que ninguna muestra presentd
disminucién aparente del torque, indicativo de que el polimero modificado no
sufrié degradacion térmica o mecanica, confirmande el hecho de que el proceso

debe efectuarse a tiempos de residencia cortos.

La estabilizacion de la muestra de 2.0% en 10 N m entre los 10 y los 20
segundos indica que se presentaron problemas de mezclado como
consecuencia de la degradacidn de pequenas cantidades de amina, apreciadas
directamente al final del procesamiento, y que dificultd el contacto entre los
grupos amina adn reactivos y los grupos maléico. Sin embargo, después de los
20 éegundos ta muestra alcanza los 20 N m ya que el torque aplicado permite

superar el problema anterior.

Las muestras de 0.5 y 1.5% alcanzan rapidamente el nivel de los 20 N m por
dos razones distintas. La muestra de 0.5% aprovechd eficientemente la amina
encontrando los puntos de reaccidn facit y rapidamente antes de que esta
sufriera degradacion. En este caso la amina puede ser el reactivo limitante, La
muestra de 1.5%, al tener mayor cantidad de grupos amina encuentra los
puntos de reaccion también rapidamente pero el reactivo limitante puede ser el
polimero. La muestra de 1.0% que alcanza los 20 N m hasta los 20 segundos,
sufrid algunos problemas de mezclado al inicio del procesamiento, en parte
debidos a que en la tolva de alimentacion no se mezclaron los reactivos

correctamente y esto tuvo que ser efectuado por el mismo extrusor,
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En las figuras 4.6, 4.7, 4.8 y 4.9 se encuentran graficados el torque vs el tiempo
de procesamiento para cada una de las muestras. La figura 4.6 correspondiente
a la muestra de 0.5% de dodecilamina presenia claramente el efecto de la
rapidez de corte ya que a bajas velocidades (10 rpm), el escaso mezclado
convectivo retrasa el aumento del torque hasta 170 segundos, subiendo a 10
Nm por 30 segundos, para aumentar finalmente a 20 N m. A 100 rpm como
consecuencia del alto mezclado convectivo se alcanza el nivel de los 20 N m
dentro de los primeros 10 segundos. El caso del procesamiento a 40 rpm fue el
unico que presentd disminucion del torque, provocado probablemente por la
combinacion de los efectos de cavitacion de la amina sin reaccionar y de la
degradacién del polimero modificado debido a fa inercia térmica por el efecto de

disipacion de calor por flujo viscoso.

Fig. 4.6 REOMETRIA CAPILAR PARA LA MUESTRA
DE 99.5 % SMA 25 + 0.5 % DODECILAMINA
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Fig. 4.7 REOMETRIA CAPILAR DE LA MUESTRA DE

99.0 % DE SMA 25 + 1.0 % DE DODECILAMINA
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Fig. 4.8 REOMETRIA CAPILAR DE LA MUESTRA DE

98.5 % DE SMA 25 + 1.5 % DE DODECILAMINA
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Fig. 4.9 REOMETRIA CAPILAR DE LA MUESTRA DE
98.0 % DE SMA 25 + 2.0 % DE DODECILAMINA
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La figura 4.7, de 1.0% de dodecilamina, presenta un comportamiento muy

similar a la de 0.5%.

En la figura 4.8, de 1.5% de dodecilamina, es interesante observar que el
procesamiento a 40 rpm no promovio la disminucion del torque del nivel de los
20 N m. Este aspecto es importante ya que con ello se confirma que esta
disminucion se debe mas que nada al efecto de cavitacidn de la amina sin
reaccionar que a la degradacion del producto, porque existe mas amina reactiva
gue en los casos precedentes, lo cual significa que esta es aprovechada en
mayor cantidad y evita que en zonas del extrusor corriente abajo exista amina
que comience a degradarse. Esto confirma, por otro lado, el hecho de que el
aumento en la velocidad de procesamiento no solo mejora el mezclado

convectivo sino que acelera térmicamente la reaccién (Ley de Arrhenius).
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La figura 4.9 para 2.0% de dodecilamina confirma que a bajas velocidades de
procesamiento (10 rpm), el tiempo de residencia resulta excesivo ya que el

polimero modificado comienza a sufrir degradacion.

4.4 COMPARATIVO SIMULACION vs EXPERIMENTACION

Las graficas 4.10, 4.11, 4.12 y 4.13 presentan la comparacion de los resultados
obtenidos experimentalmente a través de ia extrusion reactiva mediante el
extrusor monohusillo marca Schwabenthan modelo Polytest 30P y los resultados
obtenidos mediante la simulacidn de las mismas condiciones y parametros

geométricos utilizando el modelo de extrusidén reactiva desarrollado en este

trabajo.
Fig. 4.10 Comparativo Simulacidn vs Experimentacion
para la muestra 99.5% SMA 25 + 0.5% Dodecilamina
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Fig. 4.11 Comparativo Simulacion vs Experimentacion
para la muestra 99% SMA 25 + 1% Dodecilamina
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Fig. 4.12 Comparativo Simulacion vs Experimentacion
para la muestra 98.5% SMA 25 + 1.5% Dodecilamina
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Fig. 4.13 Comparativo Simutacion vs Experimentacion
para la muestra 98% SMA 25 + 2% Dodecilamina

08 |

0.78

0.76 !

074 —e— Simulacitn
! o
072 | %~ Bxperimentacitn|

Conversidn

Q7

068

s =

064

0 0.5 1 1.5 2 25 3

Tiempo de residencla {min)

Las cuatr6 muestras preéentan las mismas tendencias que lo obtenido a través
de la simulaciéan, lo que permite confirmar la validez del modelo, sin embargo, no
se obtuvieron datos experimentales entre 40 y 100 mm que es donde se
presenta el punto maximo de conversion para luego disminuir al nivel de
conversion que se observa a 40 rpm. Este intervalo es importante ya que dentro
de &l se encuentra un punto maximo de conversion a imida ya que existe un
balance entre el esfuerzo cortante como consecuencia de la alteracién de las
propiedades reolégicas a causa de la reaccion, y la rapidez de corte que debe
aplicarse para conservar la misma velocidad de procesamiento. Asimismo este
punto optimo representa el balance entre los dos factores que llevan a la
disminucion del torque, es decir, entre la cantidad de amina adicionada para
evitar la degradacion de la misma en etapas avanzadas del extrusor y la

cantidad de potencia aplicada (velocidad de procesamienta) en dos sentidos, el
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primero de ellos a referente a altas velocidades que descomponen al pofimero
modificado por la inercia térmica derivada de la disipacion de calor viscosa y el
segundo referente a las bajas velocidades donde el polimero se descompone

debido al exceso en el tiempo de procesamiento a las temperaturas que se

muestiran en la tabla 4.2.

Existen dos alternativas por las cuales un polimero puede sufrir degradacion. La
primera de ellas, se refiere a la ruptura de las fuerzas de Van der Waals y
enlaces de hidrogeno asi como a la resonancia de estabilizacién de los anillos
aromaticos (interacciones quimicas secundarias). La segunda se refiere a
defectos estructurales y/o irregularidades en la masa polimérica. Sin embargo, la
determinacion del tipo de degradacién de! sistema aqui presentado va mas alla
de los objetivos de este trabajo. Para mayor informacioén al respecto, véase la

referencia (32).

El modelo tedrico que menos se apego al resultado experimental fue la muestra
de 98.0 % de SMA 25 con 2.0 % de dodecilamina. Esto se debe que la muestra
presenté dificultades importantes en su procesamiento experimental ya que la
amina adicionada se degradd marcadamente provocando el “burbujeo” del
polimero obtenido. Esto confirma qgue no es recomendable utilizar proporciones

de amina mas altas del 2% para este sistema (15).

Es posible observar que todos los datos experimentales fueron inferiores a los
datos tedricos, esto como consecuencia de que el modelo tedrico funciona bajo

la suposicion de un sistema adiabatico y que por lo tanto el efecto de disipacion
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de calor por flujo viscoso se mantendra dentro de las fronteras de! sistema,
situacion que en realidad no es asi sino que el efecto calorifico de aumento de
temperatura se ve amortiguado por las pérdidas de calor a través de las paredes

del barril del extrusor.

El perfil térmico fijado en el extrusor para cada una de las zonas se presenta en

la tabla 4.2

ZONA TEMPERATURA
Zona de alimentacion 180 °C
Zona de fundicion 185 °C
Zona de bombeo 195 °C
Zona de compresién 200 °C

Tabla 4.2 Perfil térmico fijado en el extrusor Schwabenthan modeio Polytest
30F en la extrusion reactiva de SMA 25 + Dodecilamina.

£n la figura 4.14 se muestran los resultados de ia simulacién para cada una de
las muestras y es interesante observar que el modelo de extrusion reactiva
desarrollado predice conversiones a imida mas altas con cantidades menores de
dodecilamina pero cantidades mayores de terpolimero de estireno - anhidrido
" maléico- metacrilato de metilo, lo cual quiere decir que el modelo es mas
sensible a la cantidad de SMA 25 y que por tanto para estudios cinéticos
posteriores el orden de la reaccion para el SMA25 (grupos anhidrido maléico) es

mayor que para fa amina.
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Fig. 4.14 Extrusion Reactiva de Terpolimero de Estireno-
Anhidrido Maléico-Metacrilato de Metilo con
Dodecilamina en un extrusor monohusillo marca
Schwabenthan modelo Potytest 30P
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La figura 4.12 presenta un caso en el cual se da una gran aproximacion de la
experimentacion al modelo tedrico. Esto significa que los problemas de
procesamiento derivados de la degradacion de dodecilamina se han superado al
mismo tiempo que se ha maximizado la conversidn. Por lo tanto la proporcion de
1.5% de dodecilamina representa el valor criticoc de amina suministrada para

evitar burbujeo.
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CONCLUSIONES

La simulacién de reacciones poliméricas llevadas a cabo en un extrusor
permite fa obtencién de una mayor cantidad de datos que de otra forma
tendrian que consegurise a través de la experimentacién directa lo cual
incrementa el consumo de materiales y los costos de operacidn de los
extrusores expefimentales. Para estudiar un sinimero de reacciones via
simulacion, solo se requiere de cierta cantidad de reactivos y algunas
corridas experimentales previas que permitan dilucidar ciertas condiciones de
operacién y propiedades de los materiales bajo las cuales se llevara a efecto

el proceso.

El modelo tedrico de extrusion reactiva desarrollado es susceptible de mejora

en los siguientes aspectos:

* El modelo que describe la dependencia de la viscosidad con la
temperatura corresponde al modelo mas simplificado. Se sugiere el uso

del polinomio de Kleine.

117




* El modelo se desarrolld para extrusor abierto por lo que se debe incluir

el efecto de retropresion por la presencia de boquilla.

El modelo de extrusién reactiva parte de la combinacion de los modelos
reolégico y cinético. El modelo reolégico se mantiene invariable para
cualquier material utilizado y sélo es necesario conocer sus propiedades
reoldgicas y termofisicas. Por el contrario, el modelo cinético, requiere que

este sea desarrollado para cada sistema reacciocnante particular.

El efecto de la disipacion de calor por flujo viscoso llegd a ser de mayor
importancia que el efecto exotérmico derivado de la reaccién quimica. Por lo
tanto, el efecto de catalisis térmica de las reacciones poliméricas es uno de

tos aspectos mas importantes de las mismas.

£l modelo no predice las dificultades de procesamiento derivadas de la
degradacion térmica de los reactivos. Este problema debe resolverse
experimentalmente. Una solucion seria la adicién de un catalizador con la
disminucién simultanea de la temperatura de procesamiento para evitar 1a

degradacién de la amina.

Es posible predecir el punto de procesamiento ¢ptimo en cuanto a las
cantidades de reactivos y la velocidad de procesamiento, a partir de la
comparacién de las graficas de conversion contra tiempo de residencia para

varias relaciones molares de reactivos.
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Las graficas de torque vs tiempo, sugieren una reaccidn de
entrecruzamiento, semejante a una vulcanizacion. Asimismao, a partir de elias
fue posible dilucidar la presencia de reacciones de degradacioén de reactivos

y polimero formado que permitieron perfeccionar el modelo.

El diagrama de simulacion presentado es adaptable a cualquier tipo de
aplicacion de computadora. Se sugiere el uso de hojas de calculo tipo Excel
{Microsoft, Co.) para lo cual se debe estar completamente familiarizado con

la deduccidon del modelo de extrusion reactiva.
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