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Resumen

Hasta la fecha, no se ha desarrollado un modelo pseudo-continuo que describa adecuadamente
el comportamiento de un reactor de lecho empacado no isotérmico y no adiabatico con una
baja relacién entre el didmetro del tubo y el de la particula (d;/dp). Los principales desafios
que se enfrentan estan relacionados con la caracterizacién adecuada de la hidrodindmica y la
transferencia de calor en el sistema. En particular, existen incertidumbres en la caracterizacién

de los parametros de transporte efectivos.

En este contexto, la presente tesis se centra en el desarrollo de un modelo pseudo-continuo para
describir los perfiles de velocidad, concentracion y temperatura dentro de un reactor de lecho
empacado no isotérmico y no adiabatico. Para lograr este objetivo, se propone una metodologia
que consiste en determinar los pardmetros que caracterizan la hidrodindmica y la transferencia
de calor, trasladando la informacién microscdpica obtenida a partir de simulaciones de particula
resuelta (PRS, por sus siglas en inglés) a definiciones macroscépicas de estos parametros de
transporte. La ventaja de esta propuesta es que se pueden obtener coeficientes sin la necesidad de
realizar un andlisis de regresién que requiere observaciones o simulaciones de particula resuelta,

como es comunmente encontrado en la literatura.

En esta investigacion se determinaron tres tipos de coeficientes efectivos (o descriptores):
descriptor de estructura (fraccién vacia), descriptor hidrodinamico (permeabilidad aparente)
y descriptores de transferencia de calor (conductividades térmicas efectivas y coeficiente de

transferencia de calor interfacial). A continuacién, se presentan los principales resultados.

Estructura del lecho empacado. El empaque fue generado artificialmente usando simulaciones
de cuerpo rigido y comparado con el observado experimentalmente. Los perfiles de fraccion vacia
calculados en el empaque sintético corresponden con los reportados en la literatura, mostrando
distribuciones de espacios vacios en las direcciones axial, radial y angular que impactaron en la
distribucién de cantidad de momento, calor y masa en el reactor de lecho empacado. A nivel

pseudo-continuo, siguiendo una aproximacién de promediado, se determind el perfil de fraccién
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vacia en la direccién radial, teniendo variaciones desde la pared hasta el centro del reactor. Se
identificé la presencia de dos maximos de la fraccién vacia, ubicados cerca de la pared y en el
contacto entre particulas a una distancia de 1d,, de la pared; asi como dos minimos, uno en el

centro del reactor, y el otro a 0.5d,, desde la pared del reactor.

Hidrodindamica. Primero, se llevé a cabo un estudio hidrodindmico a nivel de PRS utilizando
la estructura generada de manera sintética. Se encontrd la necesidad de considerar el flujo
compresible para describir adecuadamente las caidas de presion y los perfiles de velocidad en el
lecho empacado no isotérmico que presenta baja relacién de d;/d,. Segundo, esta informacién
a nivel de PRS se promedio para obtener los perfiles radiales de velocidad, donde se observé
la presencia de maximos y minimos que coinciden con los localizados para la fraccién vacia.
Asimismo, se determinaron perfiles radiales de la permeabilidad a partir de la informacion
obtenida mediante PRS. Su determinacion se basé en el andlisis de fuerzas volumétricas y
superficiales en el lecho, utilizando una expresién propuesta en términos de gradientes de presion
y presiones locales sobre las superficies de las particulas. Los perfiles de permeabilidad aparente
mostraron tendencias similares a los obtenidos utilizando correlaciones disponibles en la literatura.
No obstante, las correlaciones presentaron desviaciones en la zona cercana a la pared de lecho.
Se desarroll6 un modelo pseudo-continuo que describe el comportamiento hidrodinamico que
se tiene en el lecho a distintos flujos. Se identific6 que al transferir los descriptores tanto de
estructura como hidrodinamico de las PRS al modelo pseudo-continuo, se consiguié describir
las caidas de presion observadas a diferentes flujos en el sistema de estudio a escala industrial.
Ademas el modelo pseudo-continuo describié perfiles de velocidad promedio obtenidos a partir
de PRS. Finalmente, se propuso una nueva correlacién para describir la permeabilidad aparente

en lechos empacados con una relacién d; /d), ~ 3.

Transferencia de calor. Durante el estudio de la transferencia de calor en el reactor de lecho
empacado se investigo la influencia de la estructura del empaque y la hidrodindmica. Para ello,
primero se realizaron simulaciones a nivel de PRS disenadas para determinar los descriptores

de transferencia de calor: las conductividades térmicas efectivas y el coeficiente de transporte
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interfacial. Los resultados indicaron que existen mecanismos de transporte de calor tanto estaticos
como dindamicos que influgen en la magnitud de los descriptores de transferencia de calor. Se
encontré que los descriptores dependen de la posicion en el lecho, y su magnitud impacta
en el perfil de temperatura observado. Estos descriptores presentaron valores similares a los
reportados en la literatura, y al transferirse a un modelo pseudo-homogéneo 2D permitieron
describir observaciones de temperatura provenientes de un lecho empacado a escala industrial,

el cual fue operado a diferentes flujos.

Simulacion del reactor. Finalmente, la informacién obtenida a nivel de PRS mediante los
descriptores de estructura, hidrodinamica y transferencia de calor fue transferida al modelo
pseudo-heterogéneo del reactor de lecho empacado donde tuvo lugar la reaccién de deshidrogenacion
oxidativa de etano (DHO-E) sobre un catalizador a base de vanadio. El modelo permitié simular
un tnico tubo y un reactor multitubular con dimensiones y condiciones de interés industrial para
la produccién de etileno. El modelo que se desarroll6 en esta investigacion elucid6 la deficiencia
en la capacidad de prediccion de los los modelos convencionales reportados en la literatura,
lo que se asoci6 con la incertidumbre que se tiene en la determinacion de los descriptores
estructurales y de transporte. Finalmente el modelo del reactor multitubular se utilizé para
realizar la optimizacién a lazo abierto. Los resultados indican que el flujo masico del fluido en la
camisa de enfriamiento del reactor, ademas de la velocidad y la temperatura de alimentacién al
reactor, son las variables de operacion para las que el desempeno exhibe su mayor sensibilidad.
Los resultados elucidan que esta tecnologia es prometedora para poderse implementar a nivel

industrial en un futuro.
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Abstract

Prior to the present, no pseudo-continuous model has been developed to adequately describe the
behavior of a non-isothermal and non-adiabatic packed bed reactor with low tube to particle ratio
(di/dp). The main challenges are related to the proper characterization of the hydrodynamics
and heat transfer in the system. In particular, there are uncertainties in the characterization of

the effective transport parameters.

In this context, this thesis focuses on the development of a pseudo-continuous model to describe
the velocity, concentration, and temperature profiles within a non-isothermal and non-adiabatic
packed bed reactor. To achieve this goal, the proposed methodology consists of determining the
parameters through the characterization of hydrodynamics and heat transfer. This was achieved
by transferring micorscopic information obtained from particle resolved simulations (PRS) to
macroscopic definitions of these transport parameters. The advantage of this approach is that
coefficients were obtained without the need for regression analysis requiring observations or

particle resolved simulations, as commonly found in the literature.

In this research, three types of effective coefficients (or descriptors) were determined: structure
descriptor (void fraction), hydrodynamic descriptor (apparent permeability), and heat transfer
descriptors (effective thermal conductivities and interfacial heat transfer coefficient). The main

results are presented below.

Packed bed structure: The packing was artificially generated using rigid body simulations,
the resultant arrangement was compared with experimental observations. The void fraction
profiles calculated in the synthetic packing are consistent with those reported in the literature,
showing distributions of void spaces in the axial, radial, and angular directions that impact the
distribution of momentum, heat, and mass in the packed bed reactor. At the pseudo-continuous
level, following an averaging approximation, the radial void fraction profile was determined,
exhibiting variations from the wall to the center of the reactor. The presence of two maxima of

the void fraction, located near to the wall and at the particle-particle contact at a distance of 1d,
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from the wall, was identified, as well as two minima, one at the center of the reactor and the

other at 0.5d,, from the reactor wall.

Hydrodynamics: Firstly, a PRS-level hydrodynamic study was carried out using the synthetically
generated structure. It was found necessary to consider compressible flow to adequately describe
the pressure drops and velocity profiles in the non-isothermal packed bed with a low d; /d), ratio.
Secondly, this PRS-level information was averaged to obtain the radial velocity profiles, revealing
the presence of maxima and minima that coincide with those found for the void fraction. Radial
permeability profiles were also determined from the information obtained through PRS. Their
determination was based on the analysis of volumetric and surface forces in the bed, using an
expression proposed in terms of pressure gradients and local pressures on the particle surfaces.
The apparent permeability profiles showed similar trends to those obtained using correlations
available in the literature. However, the correlations showed deviations in the section near the
bed wall. A pseudo-continuous model was developed to describe the hydrodynamic behavior in
the bed at different flow rates by transferring both the structural and hydrodynamic descriptors
from PRS to the pseudo-continuous model, successfully describing the observed pressure drops
at different flows in the industrial-scale studied system. Additionally, the pseudo-continuous
model described the average velocity profiles obtained from PRS. Finally, a new correlation was

proposed to describe the apparent permeability in packed beds with a d; /d), ratio of ca. 3.

Heat transfer: During the study of heat transfer in the packed bed reactor, the influence of
the packing structure and hydrodynamics was investigated. For this purpose, PRS simulations
were conducted to determine the heat transfer descriptors: effective thermal conductivities and
interfacial transport coefficient. The results indicated the existence of static and dynamic heat
transport mechanisms that influence the magnitude of the heat transfer descriptors. It was
found that the descriptors depend on the position in the bed, and their magnitude impacts the
observed temperature profile. These descriptors showed values similar to those reported in the
literature and, when transferred to a 2D pseudo-homogeneous model, allowed the description of

temperature observations from an industrial-scale packed bed operated at different flows.
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Reactor simulation: Finally, the information obtained at the PRS level using the structure,
hydrodynamic, and heat transfer descriptors was transferred to the pseudo-heterogeneous
model of the packed bed reactor considering the oxidative dehydrogenation of ethane (ODH-E)
reaction over a vanadium-based catalyst. The model enabled the simulation of a single tube
and a multitubular reactor with dimensions and conditions of industrial interest for ethylene
production. The model developed in this research elucidated the unsuitable predictive capability
of conventional models reported in the literature, which was associated with the uncertainty in
determining the structural and transport descriptors. Finally, the multitubular reactor model
was used for open-loop optimization. The results indicate that the mass flow rate of the fluid in
the reactor cooling jacket, as well as the feed velocity and temperature to the reactor, are the
operating variables to which the performance is most sensitive. The results demonstrate that

this technology is promising for future industrial implementation.
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Introduccion



El etileno es un componente clave en la industria quimica, ya que es utilizado como materia
prima para la produccién de una amplia variedad de compuestos quimicos en diversas industrias
como la cosmética, electrdnica, plasticos y farmacéutica, entre otras. El etileno es el compuesto
que mas se produce en la industria petroquimica a nivel mundial, superando los 156 millones de
toneladas en el 2021 y se prevé una tasa de crecimiento anual del 4% para el periodo 2021-2035

(Maida, 2019; Chemanalyst, 2022).

Para producir etileno, se utiliza cominmente el proceso de craqueo térmico de naftas o etano.
Este proceso es altamente endotérmico, lo que significa que se requiere energia para activar las
moléculas reaccionantes, alcanzando temperaturas entre 800-1100°C (Zimmermann y Walzl,
2012; Ahchieva et al., 2005; Choudhary y Mulla, 1997). Debido a la alta endotermicidad y
temperatura de reaccion, el craqueo térmico consume grandes cantidades de energia, oscilando
entre 17-21 GJ/Ton C;Hy4 (Haribal et al.,, 2017; Ren et al., 2008; Baroi et al., 2017). Ademas,
durante el proceso se produce coque que se deposita en las paredes del reactor, reduciendo el
transporte de calor y aumentando el consumo energético. La eliminacién del coque requiere

paros peri6dicos en la operacion del reactor, lo que representa costos adicionales.

La separacion de los productos finales del craqueo térmico es una tarea costosa y complicada,
ya que el proceso alcanza conversiones de etano o naftas cercanas al 64%, y rendimientos de
etileno de alrededor del 53%, lo que resulta en la presencia de una gran cantidad de subproductos
(Zimmermann y Walzl, 2012). Ademas, el proceso de craqueo térmico genera una alta cantidad
de CO;, que oscila alrededor de 1.0—1.2 Ton CO,/Ton C;Hy (Ren et al., 2008). Esto representa
més de 260 millones de toneladas de CO, emitidas anualmente a nivel mundial (casi el 0.8 %, de
las emisiones totales de carbono segtn Friedlingstein et al. (2021)), lo que posiciona al craqueo
térmico como uno de los procesos mdas contaminantes en la industria quimica en términos de

emisiones de CO» a la atmdsfera.

En la actualidad, los esfuerzos en la disminucién de la produccién de gases de efecto invernadero

influge constantemente en la industria quimica y la encaminan a la generacién de nuevas
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tecnologias y/o procesos de produccién que permitan transitar a sistemas que sean eficientes
energéticamente y que produzcan una baja o nula generacién de CO;. Por esto, algunas de las
empresas lideres en la industria petroquimica estan desarrollando alternativas tecnoldgicas para la
produccion de etileno, entre estas destacan la electrificacion de los hornos de craqueo (Shell, 2021),
la produccién de etileno directamente de CO; por reacciones electroquimicas (Morales-Guio
et al., 2018; Braskem, 2020) y mediante otras rutas cataliticas como la deshidrogenacién oxidativa
de etano (DHO-E) (Shell, 2020; Linde-Enginnering, 2021). Aunque estas propuestas resultan ser
atractivas, su desarrollo se encuentra limitado a las tecnologias actuales. Es decir, la electrificacion
del craqueador depende de la generacion de energias limpias, misma que esta sujeta a las
condiciones climéticas y capacidad de abasto actual. Por otro lado, la implementacién del
proceso de reduccion electroquimica de CO; para la produccién de etileno ain requiere de
grandes esfuerzos en la generacién de catalizadores que sean activos y estables, asi como procesos

de separacion y concentracion de CO,.

Por otra parte, la DHO-E es una de las rutas cataliticas que puede reducir las emisiones de CO,
en mas del 60 % y tener una mejor eficiencia energética si se disefia un catalizador apropiado.
En esta reaccion el etano reacciona con el oxigeno para formar etileno, agua y CO,. La ventaja
que ofrece la DHO-E sobre el craqueo térmico resulta de analizar varios puntos: (1) La DHO-E, a
diferencia del craqueo térmico, se lleva a cabo a temperaturas relativamente bajas (300-550°C con
un catalizador adecuado); (2) La naturaleza exotérmica de la reaccién junto a la baja temperatura
de reaccién reduce la demanda energética en mas de 30 % comparada con procesos de craqueo
térmico (Maffia et al., 2016); (3) El bajo ntimero de reacciones y productos secundarios disminuye
hasta cinco veces el uso de energia en la separacion cuando se compara con el craqueo térmico
(Haribal et al., 2017). Si bien la DHO-E plantea un camino de transicién a la descarbonizacién
en la industria quimica, atin existen algunos retos que deben superarse para su implementacién
a escala industrial. En particular, algunos desafios son: (i) Disefiar un catalizador activo, con
conversiones de etano mayores al 60 % y selectividades hacia la formacién de etileno mayores
al 90 % a temperaturas de reaccién menores a 500 °C (Gartner et al., 2013; Gaffney y Mason,

2017) y (ii) el disefo del reactor que permita llevar a cabo la reaccién con el mejor desempeno



catalitico (Cavani et al., 2007).

Algunos esfuerzos han sido enfocados en el disefio y sintesis de catalizadores para la DHO-E
donde una amplia variedad de formulaciones cataliticas se ha propuesto para la produccién de
etileno. Algunos de estos basados en vanadio (V) y niquel (Ni) logrando conversiones de etano
y selectividades a etileno prometedoras. Los catalizadores a base de V y de Ni han alcanzado
selectividades a etileno mayores a 90 %. No obstante, la conversién de etano que se tiene para
alcanzar esta selectividad es todavia baja (<10 %). Algunas otras propuestas de catalizadores para
la DHO-E han sido presentadas en patentes (Arnold et al., 2010; Mestl et al., 2017; Melzer et al,
2019; Valente et al., 2013) en las que se obtienen conversiones entre 57-67 % y selectividades
entre 62-93% usando catalizadores de dxidos mixtos basados en MoVTeNDb. A la fecha estos
catalizadores son los materiales cataliticos mas eficientes, lo cual es atribuido a la presencia de la
fase cristalina ortorrémbica M1, que es considerada la mas selectiva para la produccion a etileno
(Valente et al., 2014; Xie et al., 2005). En particular, las especies V son los sitios activos en la
activacion del etano, las especies Mo mejoran la actividad catalitica de los d&tomos V, las especies
Te estan asociadas con la formacién de la fase cristalina activa y selectiva M1, y las especies Nb
conducen a mejorar la selectividad a etileno (Valente et al., 2014; Nieto et al., 2002, 2003; Botella
et al., 2004).

Una menor cantidad de investigaciones se han concentrado en el disefo del reactor a escala
industrial (Shahrokhi y Baghmisheh, 2005; Peschel et al., 2011; Fuad et al., 2012). Una alternativa
prometedora para alcanzar la industrializacién de la DHO-E es el reactor de lecho empacado
enfriado por la pared (WCPBR por sus siglas en inglés), el cual presenta una baja relacién de
diametro de tubo a particula (d; /d,<10). Linde-Enginnering (2021) present6 una planta piloto
comercial para la DHO-E llamada EDHOX”™ en la que se ofrece la primera tecnologfa catalitica
a nivel mundial para convertir etano en etileno. En este proceso el WCPBR es usado para
llevar a cabo la DHO-E a temperaturas por debajo de 400 °C. No obstante el diseno de este
reactor depende de una apropiada descripciéon microscépica de la actividad, selectividad hacia

compuestos deseados y la desactivacién del catalizador (Che-Galicia et al., 2020; Valente et al,
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2014). De tal forma, que hasta el dia de hoy, para su disefio se requiere del desarrollo de modelos

que simulen de manera confiable el comportamiento del reactor.

Durante décadas, se han propuesto diferentes modelos para modelar el WCPBR (Carberry y
White, 1969; Eigenberger y Ruppel, 2012; Lee et al., 2006), sin embargo, la mayoria de ellos son
modelos pseudo-continuos 1D que no tienen en cuenta las variaciones radiales en la estructura
del empaque ni los diferentes mecanismos de transporte que surgen naturalmente debido a
estas variaciones. Aunque estos modelos 1D son preferidos en el diseno y optimizacién de
los WCPBR por su bajo costo computacional, sus aplicaciones estan limitadas a WCPBR con
d;/d, >10, lo que lleva a la pérdida de informacién importante en cuanto a los fenémenos
de transporte relevantes en sistemas con una d; /d,<10. En particular, en los WCPBR donde
ocurren reacciones altamente exotérmicas, la hidrodindmica y la transferencia de calor son
los principales mecanismos de transporte que impactan tanto en el desempeno cinético del
catalizador y en el comportamiento microscépico del reactor (Paterson y Carberry, 1983; Dixon,
2017, 2021). Por lo tanto, se han propuesto modelos pseudo-continuos en 2D que consideran
la hidrodinamica, la transferencia de calor y masa acopladas a la cinética de la reaccién para
describir de manera mas confiable los perfiles de velocidad, temperatura y concentracion en
esta clase de reactores (Delmas y Froment, 1988; Froment, 1974; Aparicio-Mauricio et al., 2017).
Sin embargo, la precision de estas predicciones depende de una caracterizacién adecuada de la

hidrodindamica y del transporte de calor, lo cual no se ha conseguido hasta hoy en dia.

Aunque se menciona en la literatura que la hidrodindmica juega un papel importante en la
descripcion de los mecanismos de transporte de calor, s6lo un nimero reducido de trabajos la
consideran en su analisis (Castillo-Araiza, 2021; Aparicio-Mauricio et al., 2017). Ademaés, para
que el modelo sea confiable, se requiere una determinacién intrinseca de sus parametros de
transporte, también conocidos como descriptores de transporte. En la literatura, se han propuesto
algunas metodologias que generalmente se basan en la estimacion de los parametros a partir de
regresiones no lineales utilizando observaciones experimentales (Lopez-Isunza, 1983; Che-Galicia

et al., 2020; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2010; Romero-Limones et al., 2023) o simulaciones de
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particula resuelta (Dixon y Nijemeisland, 2001; Dixon et al., 2006; Dixon y Partopour, 2020), sin
embargo, hasta el momento no se ha logrado obtener certidumbre estadistica en los parametros

(Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Castillo-Araiza et al., 2007).

Por otro lado, la descripcion adecuada de los perfiles de temperatura en el reactor de lecho
empacado enfriado por la pared esta sujeta a la disponibilidad de parametros de transferencia
de calor adecuados. Estos parametros incluyen la conductividad térmica efectiva radial y
axial (k. r, k. ;), €l coeficiente de transporte interfacial (i) y el coeficiente de transferencia
de calor de la pared (,,) (Romero-Limones et al., 2023). Aunque se han propuesto diferentes
metodologias para determinar estos parametros, la mayoria de ellas presentan limitaciones
importantes. Principalmente debido a la complejidad de la geometria del reactor, las dificultades
en la medicién de las temperaturas internas del reactor, la variabilidad de las propiedades
térmicas de los materiales utilizados en la construccion del reactor, entre otras (Chen et al., 2016;
Augier et al., 2010; Bey y Eigenberger, 2001; De Wasch y Froment, 1972; Dixon, 2012). Por
lo que se ha optado por el uso de metodologias basadas en un analisis de regresion utilizando
observaciones experimentales (Castillo-Araiza et al., 2007; Romero-Limones et al., 2023) o datos
provenientes de simulaciones de particula resuelta (Dixon, 2017, 2021). Por lo anterior, hasta
ahora los parametros de transporte disponibles para la descripcién de perfiles de temperatura
contintan siendo la limitante en el desarrollo de modelos pseudo-continuos de transferencia de

calor, ya sea homogéneos o heterogéneos.

En esta investigacién doctoral se desarrolla un modelo pseudo-continuo del WCPBR con una
baja relacién d;/d,, para la reaccién de DHO-E sobre un catalizador de MoVTeNbO soportado
en TiO; en condiciones industriales. Se eligi6 el catalizador de MoVTeNbO debido a que su
comportamiento cinético ya ha sido caracterizado de manera adecuada (Che-Galicia et al.,
2014, 2015, 2020). El estudio tiene un enfoque multiescala que consiste en realizar un anélisis
teérico (validado con observaciones experimentales obtenidas del sistema de estudio) basado
en simulaciones de particulas resueltas (PRS, por sus siglas en inglés) para caracterizar la

hidrodindmica y la transferencia de calor. Las PRS se utilizan para transferir informacién
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microscopica local al modelo pseudo-continuo del reactor a través de los descriptores de
transporte, los cuales son dependientes de la posicién. En concreto, se determinan los descriptores
de estructura, como la fraccion vacia, de hidrodindmica, como la permeabilidad aparente, y de
transferencia de calor, como las componentes axial y radial de la conductividad térmica efectiva y
el coeficiente de transporte de calor interfacial. El modelo pseudo-continuo del WCPBR se utiliza
para simular bajo condiciones industriales el comportamiento de la DHO-E considerando uno o
miles de tubos del reactor. Por un lado, el modelo pseudo-continuo se compara frente a modelos
convencionales reportados en la literatura. Por otro lado, el modelo pseudo-continuo desarrollado
para un tubo del reactor se extiende al considerar el diseno de la camisa de enfriamiento para

simular el comportamiento de un reactor multitubular.

El documento estd organizado como sigue: En el Capitulo II se presenta las generalidades sobre
el modelado de un WCPBR que presentan baja relacién d; /d,,, donde se resaltan los aspectos
mas importantes a considerar durante su operacion y simulacién bajo dos enfoques principales,
a escala de la particula resuelta y pseudo-continua. En el Capitulo III se presentan los objetivos
general y particulares de esta investigacién. En el Capitulo IV se muestra la metodologia general
y los casos de estudios abordados en esta tesis. La estructura del lecho empacado es creada y
analizada en el Capitulo V. El estado del arte y el estudio de la hidrodindmica y transferencia de
calor son presentados en los Capitulos VI-VII, respectivamente. El modelo del WCPBR es puesto
a prueba en el capitulo VIII donde se acoplan los modelos obtenidos en los capitulos previos
con los modelos de transferencia de masa y cinético y se comparan con modelos reportados en
literatura. Ademas el modelo es usado para la simulacién de un reactor multitubular. Finalmente,

las conclusiones generales se presentan en el capitulo IX.



Generalidadesdelmodeladodel
WCPBR



L modelado

2.1. El reactor de lecho empacado y su

El WCPBR es considerado uno de los equipos mas importante para llevar a cabo reacciones
altamente exotérmicas asociadas con la producciéon de compuestos quimicos primarios. Desde
la invencion del WCPBR en los 1930’s por Eugene Jules Houdry (Moulij, 1993; Houdry, 1937)
a la fecha, las aplicaciones de esta tecnologia han ido en incremento. Algunos ejemplos son la
produccién de anhidro ftalico, acido acrilico, acido metacrilico, acroleina, anhidrido maleico y
muchas otras reacciones de oxidacion selectiva de hidrocarburos. En la actualidad, el WCPBR
contintia siendo utilizado en varias aplicaciones de impacto social como lo es el tratamiento
de aguas residuales (Sandhya y Swaminathan, 2006), generacién y almacenamiento de energia
(Palazzi et al., 2002; Sun et al., 2012; Chen et al., 2011) e incluso en aplicaciones en la industria
de alimentos, como la produccién de edulcorantes (Neifar et al., 2020), fermentaciones continuas
(Nedovic et al., 2005) y algunas otras aplicaciones que estan orientadas a extender la vida en

anaquel de diversos alimentos (Brahim et al., 2002).

Algunas dificultades pueden encontrarse en la operacién a escala industrial del WCPBR, tales
como la formacién de puntos calientes, la disminucién de la selectividad hacia los productos
de interés, la desactivacion reversible e irreversible del catalizador e incluso, en condiciones de
operacion severas, puede conducir a un escape térmico (también conocido como «runawayp)
(Lopez-Isunza, 1983; Lopez-Isunza y Kershenbaum, 1992; Castillo-Araiza y Lépez-Isunza, 2010;
Castillo-Araiza y Lépez-Isunza, 2011; Castillo-Araiza, 2021; Marwaha y Luss, 2003). Estas
situaciones pueden dificultar el desarrollo de modelos que permitan simular el comportamiento
del WCPBR. Ademas, la presencia de puntos calientes en el reactor representa un riesgo
considerable para la seguridad tanto del personal como del equipo en las reacciones en fase gas
que implican combustibles y agentes oxidantes, ya que aumenta significativamente el riesgo de
explosiones. En general existen dos enfoques principales de modelado de un WCPBR. Por un lado
(i) las simulaciones de particula resuelta (PRS, por sus siglas en inglés) que consideran la topologia
real del arreglo de particulas, y donde las ecuaciones que gobiernan el flujo de fluido, transferencia

de calor y masa se resuelven en los intersticios entre las particulas (Dixon y Partopour, 2020); y



10

por el otro lado (ii) las simulaciones pseudo-continuas (PCS, por sus siglas en inglés) donde las
fases sélida y fluida son consideradas como una o varias fases pseudo-continuas. En este enfoque
no se pueden diferenciar las fronteras que delimitan ambas fases. Sin embargo, las caracteristicas
de estas nuevas fases pseudo-continuas son descritas a través de coeficientes o términos que
contienen contribuciones de ambas fases. Los coeficientes de las PCS son nombrados en este
trabajo como descriptores de transporte por su relevancia en la representacion de los mecanismos

de transporte presentes en el WCPBR.

Las PRS proporcionan una informacién detallada de la fraccién vacia, velocidad, temperatura,
concentracién y presion con alta resolucién espacial e incluso temporal en algunos casos (Dixon
y Nijemeisland, 2001; Nijemeisland y Dixon, 2001; Dixon et al., 2006; Rarthik y Buwa, 2017).Al
imponer pocas suposiciones al modelo, las PRS son una herramienta ideal para modelar un
WCPBR. Sin embargo, aunque las PRS brindan una alta resolucion espacial, tienen limitaciones
en cuanto a la capacidad de computo. Cada simulacién de un reactor a escala de laboratorio
(10-50 cm) puede tomar semanas o incluso cientos de dias de célculo (Dixon, 2017; Wehinger
et al., 2015). Este alto tiempo de computo hace que las PRS no sean una opcién viable para el
disefio y la optimizacion de un WCPBR a nivel industrial, por lo que es necesario desarrollar
modelos o esquemas de simulacién de bajo costo computacional. Por otro lado, las PCS resultan
atractivas para la simulacién de un WCPBR debido a su bajo costo computacional, lo que las
convierte en la herramienta de diseno y optimizacion de WCPBR mas utilizada en la actualidad
(Froment, 1992; Peschel et al., 2011; Skoufa et al., 2018; Che-Galicia et al., 2020). En las siguientes

secciones se profundiza en el modelado pseudo-continuo y sus limitaciones.



2.2. Modelos pseudo-continuos

En las PCS se consideran diferentes modelos para representar el comportamiento de un WCPBR,
como lo exponen Froment et al. (1990), Andrigo et al. (1999) y Castillo-Araiza (2021). Estos
modelos acoplan ecuaciones de velocidad de reaccién, continuidad, movimiento, energfa y masa.
La forma y complejidad de estas ecuaciones depende del nivel de descripcién y/o entendimiento
que el modelador desea alcanzar. Tres formas de modelado surgen en las PCS, los modelos
heterogéneos, pseudo-heterogéneos y los homogéneos. En los modelos heterogéneos se considera
la descripcion del transporte de masa y calor a partir de ecuaciones de conservacion para la fase
solida y fluida por separado. Aqui los gradientes de concentracion y de temperatura internos
y externos al sélido son considerados. El modelo pseudo-heterogéneo es similar al modelo
heterogéneo con la diferencia en que los gradientes de concentracién y temperatura dentro
del solido se desprecian. En ambos modelos las fases son acoplados entre si por términos de
transporte interfacial. Por otro lado, en los modelos homogéneos se considera que las resistencias
al transporte intraparticula e interfacial entre el sélido y fluido son despreciables, lo que da lugar
a un solo conjunto de ecuaciones que describen el transporte de momento, calor y masa en una

pseudo-fase homogénea.

Los modelos de reactores pueden considerar diferentes mecanismos de transporte y reaccion,
dependiendo del nivel de detalle que se busca. Por ejemplo, durante la optimizacion del WCPBR,
los modelos mas utilizados son aquellos en los que se desprecia la dispersion axial de masa y se
considera una velocidad constante a lo largo del radio del reactor (Rodriguez et al., 2011; Skoufa
et al., 2018). Sin embargo, los modelos en una dimensién (1D) no consideran las caracteristicas
principales de esta clase de reactores, como la distribucién radial de la velocidad y su impacto en
la temperatura y concentracion a lo largo del lecho (Eigenberger y Ruppel, 2012; Che-Galicia et al.,
2020), los efectos de mezcla causados por la presencia del empaque (Moghaddam et al., 2019) o
la presencia de zonas de flujo preferencial (Dixon y Medeiros, 2017), entre otros mecanismos

de transporte. Por lo tanto, estos modelos presentan desviaciones en sus predicciones de hasta

20% cuando se utilizan para modelar un WCPBR con baja d; /d,, (Derkx y Dixon, 1997). Esto
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se debe a que, en un WCPBR con una baja relacién d,/d), las caracteristicas geométricas del
empaque son importantes. Principalmente la interaccién entre particula-pared del reactor y

particula-particula promueven la generacién de variaciones en la densidad de intersticios a lo

largo del radio del WCPBR.

En lechos empacados, la topologia del empaque de particulas se cuantifica a través de la fraccion
vacia, que indica la relacién de volumen ocupado por fluido respecto al volumen total de una
muestra ocupada por sélido y fluido. En un WCPBR con baja relacién d;/d,, la fraccién vacia
varfa de manera abrupta desde la pared hasta el centro del WCPBR, creando perfiles radiales
con varios maximos y minimos (de Klerk, 2003; Suzuki et al., 2008; Auwerda et al., 2010). Esta
variacion en la estructura del arreglo de particulas genera perfiles radiales de velocidad que
siguen la tendencia de la fraccién vacia. Dado que la convecciéon es un mecanismo que afecta
considerablemente la transferencia de calor y masa, la presencia de perfiles radiales de velocidad
puede modificar el desempenio del WCPBR al generar no solo perfiles axiales sino también

radiales de temperatura y concentracién que afectan el comportamiento de la reaccién.

Estas caracteristicas en la estructura del empaque del WCPBR se han tratado de incluir en el
modelado usando perfiles de fraccién vacia dependiente de la posicién, € (r,z). Sin embargo, a
menudo las variaciones axiales y tangenciales de la fraccién vacia se consideran dentro de la
variacion radial, € (r). Los perfiles de fraccion vacia en muchas ocasiones son aproximados por
funciones exponenciales que solo capturan el efecto en la regién cercana a la pared y suavizan
las oscilaciones en la regién cercana al centro del lecho (Winterberg et al., 2000). Esto hace que
se desprecie el efecto de la fraccion vacia sobre la hidrodindmica en esa zona y por ende sobre
el desempenio del WCPBR (Winterberg et al., 2000; Cheng y Vortmeyer, 1988). Algunos otros
trabajos consideran que la fraccién vacia se puede describir a través de funciones que describen
oscilaciones a lo largo del radio del lecho (de Klerk, 2003; Mueller, 1991). Sin embargo, la
determinaci6n de estas correlaciones no siempre se lleva a cabo a las relaciones d; /d), requeridas
y por lo tanto son extrapoladas para su uso, generando incertidumbre en las predicciones de la

fraccion vacia.
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S6lo un nimero limitado de trabajos de investigacion han considerado el incluir la hidrodinamica
y su efecto en la transferencia de masa, calor y reaccion en el estudio de un WCPBR (Papageorgiou
y Froment, 1995; Peschel et al., 2011; Fuad et al., 2012; Zhuang et al., 2012; Castillo-Araiza et al.,
2007; Che-Galicia et al., 2020; Aparicio-Mauricio et al., 2017). En el caso de la hidrodinamica, se ha
descrito por el uso de diferentes modelos de medio efectivo en 2D basados en las contribuciones
de Brinkman, Darcy y Forchheimer considerando una fraccién vacia variable. En esta clase
de modelos, los coeficientes asociados con los términos de Darcy y Forchheimer se reestiman
a partir de datos experimentales de caida de presion o perfiles de velocidad (Castillo-Araiza y
Lopez-Isunza, 2008). Asimismo, se han propuesto modelos hidrodindmicos de dos zonas que
buscan disminuir los tiempos de cémputo al describir los perfiles de velocidad, introduciendo
conceptos de la teorfa de capa limite e incorporando efectos de turbulencia en la region cercana
a la pared a través de la consideracion de una viscosidad efectiva determinada a partir de datos
experimentales de velocidad (Aparicio-Mauricio et al., 2017) o de un criterio de conservacién de

masa total (G6mez-Ramos et al., 2019; Romero-Limones et al., 2023).

Otros modelos hidrodindmicos se basan en las ecuaciones de Navier-Stokes acopladas a las
contribuciones de Darcy (1856) y Forchheimer (1901) que consideran las resistencias que ejercen
las particulas al flujo del fluido. En este enfoque, las resistencias sélido-fluido son aproximadas a
través de correlaciones que fueron propuestas originalmente para describir datos macroscépicos
de caida de presién obtenidos en lechos empacados que presentan relaciones d; /d,, >> 10
(Ergun, 1952; Fahien y Schriver, 1983). En estas correlaciones no se incluye el efecto de la
estructura en el comportamiento hidrodinamico del lecho, en su lugar se consideran fracciones
vacias promedio. Por lo tanto, las variaciones radiales de las fuerzas que ejerce el sélido sobre el

fluido no se consideran apropiadamente.

La mayoria de los modelos hidrodindmicos reportados en la literatura suponen la incompresibilidad
del fluido, incluso cuando la mezcla reactiva se encuentra en fase gas y el reactor opera con

cambios de temperatura y presion significativos como en el caso del WCPBR. Esta suposicion
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puede traer desviaciones en la prediccion de los perfiles de velocidad (Jakobsen et al., 2002; Dar
et al., 2021; Foumeny y Ma, 1994) y por lo tanto desviaciones en la prediccién de los perfiles de

temperatura jy concentracion.

Por otra parte, la transferencia de calor se ha descrito a través de modelos heterogéneos,
pseudo-heterogéneos y homogéneos. En estos modelos, las conductividades térmicas y coeficientes
de transporte interfacial de calor son los principales descriptores que permiten describir adecuadamente
los perfiles de temperatura en el reactor. Estos descriptores dependen de las condiciones de flujo,
geometria del catalizador, arreglo del empaque y la relacién d; /d,,. Estos descriptores han sido
determinados desde distintos enfoques. Por un lado, estos descriptores se han obtenido haciendo
uso de correlaciones que fueron desarrolladas bajo ciertas condiciones teéricas y experimentales
especificas (Winterberg et al., 2000; Yagi y Runii, 1957; Yagi et al., 1960; Schliinder, 1968; Zehner
y Schliinder, 1970; Gunn, 1978; Wakao et al., 1979; Gupta et al., 1974) o a partir de disenos
experimentales o simulaciones a nivel de PRS para el sistema de interés (Castillo-Araiza et al.,
2007; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2010; Moghaddam et al., 2021; Dixon et al., 2012). No
obstante, debido al condicionamiento y suposiciones asociados con el problema de transferencia
de calor, en estas aproximaciones no se ha establecido una metodologia confiable que permita
determinar con confianza los pardmetros de transferencia de calor.

Generalmente los descriptores de transferencia de calor son considerados constantes en la
direccion radial, despreciando los efectos de la topologia del lecho, incluso cuando se conoce que
cerca de la pared se tienen mecanismo de transporte que impactan en la prediccion de los perfiles
de temperatura. Para compensar lo anterior se ha considerado la existencia de resistencias
interna y externa a la pared, que ha originado que se haga uso de coeficientes interfaciales
de transporte de calor en la pared (Derkx y Dixon, 1996, 1997). Sin embargo, algunos otros
consideran que el uso de un coeficiente interno de transferencia de calor puede omitirse al
considerar el efecto de la velocidad en la variacién radial de la conductividad térmica efectiva
(Zehner y Schliinder, 1970; Winterberg et al., 2000; Cheng y Vortmeyer, 1988; Vortmeyer y
Haidegger, 1991; Papageorgiou y Froment, 1995; Castillo-Araiza et al., 2007; Castillo-Araiza y

Lépez-Isunza, 2011). En lechos empacados con baja relacién d; /d,, se han descrito perfiles de
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temperatura axiales y radiales de reactores a escala piloto cuando se consideraron los perfiles de
velocidad en el modelo de transferencia de calor (Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2010; Che-Galicia
et al., 2015; Aparicio-Mauricio et al., 2017; Che-Galicia et al., 2020). No obstante, las metodologias
utilizadas que se basan en disenos experimentales especificos y en un andlisis de regresion, no
han sido confiables para determinar sin incertidumbres los descriptores de transferencia de

calor.

Descriptores de transporte

El éxito de los modelos pseudo-continuos para describir los perfiles de temperatura y concentracién
en un WCPBR a escala industrial depende de la determinacién confiable de los descriptores de
transporte. Por lo que estos descriptores deben determinarse de tal manera que permitan tener
predicciones confiables. Para ello, diferentes metodologias y enfoques se reportan en literatura,

algunas de estas son descritas en las siguientes secciones.

Fraccion vacia

La caracterizacion de la fraccion vacia de los lechos empacados se ha llevado acabo durante las
ultimas cinco décadas como consecuencia de su efecto sobre la caida de presion, la permeabilidad
del lecho y la transferencia de cantidad de movimiento. La fraccién vacia ha sido determinada
experimentalmente a lo largo de los afos utilizando distintas metodologias. Roblee et al. (1958)
estudiaron la estructura del empaque de lechos que presentan relaciones d; /d), > 6. Al empacar
cilindros de cartén o esferas de corcho en un tubo, rellenaron el espacio vacio con cera fundida.
Después de que la cera solidificara en los volimenes vacios, se cortaron secciones y la fraccién
ocupada por la cera se cuantificé en cada una de las secciones. Los autores identificaron
la presencia de oscilaciones de la fraccién vacia en la direccion radial, las cuales eran mas
pronunciadas en la regién cercana a la pared. Otros trabajos han seguido este enfoque, generando
una base de datos experimentales para perfiles de fraccion vacia que a su vez han sido transferidos
a correlaciones matematicas (Benenati y Brosilow, 1962; Pillai, 1977; Mueller, 1992, 1991). Una
de las correlaciones mas utilizadas en la literatura para describir el perfil de fraccién vacia en

sistemas con baja d; /d,, para un empaque esférico es la propuesta por de Klerk (2003) la cual
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estd dada por

En la regién cercana a la pared del lecho:

e(r)=2.14¢>—2.53¢ +1 para ¢ <0.637 (2.2.1)
En el centro del lecho:

€(r) = &,+0.29exp(—0.6¢)cos (2.37 (¢ — 0.16)) +
0.15exp(—0.9¢) para ¢ > 0.637 (2.2.2)

donde la distancia adimensional, ¢, se define en términos del radio del tubo, R;, y el didmetro de
Rt —r

la particula, d), de la forma ¢ = . En esta expresion, &, es la fraccion vacia promedio
del lecho. Esta correlacion es vélida para sistemas presentando la relacién 2 < d;/d,, < 20. Sin
embargo, de acuerdo con los resultados presentados en de Klerk (2003) los errores relativos de
esta correlacién pueden llegar a ser de hasta 20% para sistemas con baja d; /d),. Por esta razén se
han propuesto otras técnicas para determinar los perfiles de fraccién vacia en lechos empacados
donde se tienen variaciones significativas en la fraccién vacia, las cuales hacen uso de algoritmos
de empacado artificial tales como, el método de elemento discreto (Wehinger et al., 2017), la
dindmica de cuerpos rigidos (Moghaddam et al., 2018a) y simulaciones de Monte Carlo (Dixon,
2017). En estas aproximaciones, la fraccién vacia se determina a partir de la cuantificacién del
area de fluido presente en una iso-superficie establecida en el radio del empaque que promedia
lo que sucede con la fraccién en direccién axial y tangencial (Partopour y Dixon, 2017). En esta

clase de métodos, la confiabilidad del perfil de fraccion vacia depende de la precisién de los

algoritmos de empacado artificial y de la calidad de la malla utilizada.

Descriptores hidrodinamicos

Diferentes aproximaciones han sido utilizadas para definir y cuantificar las resistencias al flujo
debidas a la presencia del sélido en el lecho empacado (Whitaker, 1966, 1996; Eisfeld y Schnitzlein,
2005). La ecuacién de Ergun (1952) para representar las interacciones sélido-fluido ha sido
la aproximacion ingenieril que mas se utiliza en la literatura para describir las interacciones
sélido-fluido. En este enfoque se consideran contribuciones viscosas e inerciales. Las resistencias

viscosas se cuantifican por la dependencia con la velocidad de flujo (ecuacién de Blake-Rozeny o
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Darcy), mientras que las resistencias inerciales se cuantifican por la dependencia cuadrética de
la velocidad de flujo (ecuacién de Burke-Plummer o Forhheimer). Por lo tanto, el acoplamiento
de los términos de Darcy y Forchheimer permite la determinacion de la caida de presion o la
caracterizacion de las interacciones sélido-fluido en un lecho empacado. La ecuacién de Ergun
establece

_wa(l—e)’  pB(l—e) ,

5 = F.(r)= ¥ i, &4 7 (2.2.3)

En esta ecuacion los valores de « y B son especificos para cada lecho empacado y su magnitud
depende de las propiedades de la estructura del empaque, incluyendo la fraccién vacia y
permeabilidad. Los coeficientes & y 8 han sido re-estimados con el objetivo de representar los
efectos de las zonas de alta fraccion vacia en la caida de presién en un lecho empacado con
baja d; /d),. De hecho, varios investigadores han abordado el efecto de la pared sobre la caida
de presion en lechos con baja d; /d,, lo que ha dado como resultado correlaciones como las
propuestas por Eisfeld y Schnitzlein (2001), Reichelt (1972) y Di Felice y Gibilaro (2004). Una de
las correlaciones mas robusta para determinar la caida de presion en lechos empacados fue la
propuesta por Eisfeld y Schnitzlein (2001), quienes presentaron una revision exhaustiva sobre el
efecto de pared en la caida de presién en lechos empacados, considerando una base de datos de
miles de experimentos de 24 estudios publicados (Reichelt, 1972).

Los valores originales de Ergun para los coeficientes ¢ y B fueron estimados a partir de datos de
caida de presi6n obtenidos en lechos empacados con d; /d,, > 8, obteniendo valores de ot = 150
y B = 1.75. Sin embargo, estos coeficientes no han sido adecuados para describir caidas de
presion o para cuantificar las interacciones sélido-fluido cuando se estudian lechos empacados
que presentan d; /d,, < 8. Aunado a esto, durante la solucién de las de Navier-Stokes acopladas
a la ecuacion de Ergun, se han encontrado predicciones erréneas de la velocidad en la regién
cercana a la pared, esto es consecuencia de una inadecuada cuantificacion de las resistencias
generadas por las particulas y la pared al paso del fluido. Lo anterior se ha resuelto con la
re-estimacion de los coeficientes o y B (Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Castillo-Araiza et al., 2007,
Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Cheng, 2011; Aparicio-Mauricio et al., 2017; Gémez-Ramos
et al., 2019), mediante la propuesta de otras metodologias que han permitido predecir de manera

confiable las interacciones sélido-fluido. En este sentido, algunas propuestas reportadas en
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literatura usan las PRS para cuantificar las resistencias sélido-fluido a partir de los datos de caida
de presion macroscépicos, lo que les ha permitido determinar la permeabilidad efectiva del lecho

(Dixon, 2017).

Descriptores de transferencia de calor

En un gran nimero de publicaciones se ha estudiado la transferencia de calor en un WCPBR,
sin embargo actualmente no se tiene una metodologia confiable para describir los perfiles de
temperatura en este sistema de reaccion. Esto se ha asociado con la inadecuada consideracién
de la hidrodindmica y su impacto en los mecanismos de transferencia de calor y masa que
tienen lugar en el interior del reactor, y a las metodologias utilizadas para la determinacién de
los descriptores correspondientes: conductividad térmica efectiva radial y axial, y coeficientes de
transferencia de calor interfacial (Papageorgiou y Froment, 1995; Castillo-Araiza y Lépez-Isunza,

2010; Daszkowski y Figenberger, 1992).

Las principales correlaciones reportadas en la literatura (Yagi y Kunii, 1957; Yagi et al., 1960;
Wakao et al., 1979; Schliinder, 1968; Specchia et al., 1980; Dixon et al., 2013) consideran que la
conductividad térmica efectiva depende de dos contribuciones: estatica (k°) y dinamica (k). La
contribucién estatica se asocia con tres mecanismos: (1) conduccién a través de las particulas; (2)
conduccién a través del drea de contacto entre particulas; (3) conduccién a través de la fase fluida
estancada. Mientras que la contribucién dindmica se asocia con mecanismos de mezclado que
son el resultado del movimiento del fluido (Kulkarni y Doraiswamy, 1980). Lo anterior queda
expresado como

kerp =K+ k? (2.2.4)

La mayoria de las correlaciones se han desarrollado para calcular un valor efectivo para k.,
de tal forma que hacen uso de una fraccién vacia promedio y una velocidad superficial a la
entrada del lecho; mientras que un ndmero reducido de estas correlaciones han considerado
las variaciones radiales de la fraccion vacia y de la velocidad intersticial (Van Antwerpen et al,
2010; Dixon et al., 2013; Romero-Limones et al., 2023). Debido a las incertidumbres teéricas y

experimentales en la determinacién de k. ¢, sus valores estdn en magnitudes que no son posibles
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desde un punto de vista fenomenolégico, lo cual ha conducido a una no adecuada de los perfiles
de temperatura en un WCPBR (Paterson y Carberry, 1983; Dixon, 1978; Dixon y Cresswell, 1986).
La aproximacion que maés se utiliza en la literatura para predecir la contribucién estética tiene
una estructura como la reportada por Zehner y Schliinder (1970), la cual hace uso de una celda
unitaria y las conductividades térmicas del fluido (kf) y del sélido (k) asi como de una fraccién
vacia promedio del lecho (g,,). Esta correlacion se expresa como

NT—&n( Z k-1 (k) _Z+1 Z-1 225
N-M \(N—-M)? &k, 2 N-M)| T

K=k |1-1—¢,
f + 7

10
l_gm

k V4 9
dondek, = ~ yN—-M=1— " paraZ=1.25 9" Esta ecuacién se ha modificado
P ks k

para determinar la conductividad térmica efectiva estétir?:a como una funcion de la fraccion vacia
radial, k°(r), (Vortmeyer y Haidegger, 1991; Papageorgiou y Froment, 1995; Winterberg et al.,
2000). Para esto sélo se remplazado la fraccién vacia promedio (&) por la fraccién vacia radial
(e(r)) (Winterberg et al., 2000; Dixon et al., 2013). Sin embargo, esto no ha garantizado que

la correlacion de Zehner y Schliinder (1970) funcione a nivel microscépico para describir el

comportamiento de los perfiles de temperatura en un lecho empacado.

Por otra parte, la representacion de los mecanismos que contribugen a la parte dindmica de la
conductividad térmica efectiva (k;) considera correlaciones con una estructura como la propuesta

por Cheng y Vortmeyer (1988), la cual se define como

K = KlRepPruZu (Or) F(R —r) (2.2.6)

donde se considera que la principal contribucién de los mecanismos dindmicos se encuentran
localizados cerca de la pared del lecho a través de una funcién f(R; —r), la cual se define de la

siguiente forma

R —
. para 0 < (R;—r) < Kyd,
fR—r) =1 Kdp (2.27)
1 para Kpd, < (R, —r)

Esta correlacion se ha derivado para lechos empacados rectangulares que presentan un rango 8 <

d;/d, < 15, donde la fraccién vacia ha sido determinada a partir de correlaciones exponenciales,
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como lo muestran Vortmeyer y Haidegger (1991) y Winterberg et al. (2000). Estas situaciones
restringen su aplicacién a un WCPBR con baja d; /d),. De tal forma que los coeficientes K; y
K, deben ser re-estimados o en su caso f(R; —r) debe modificarse. Por otro lado, durante
la operaciéon de un WCPBR, las temperaturas en el sélido y el fluido presentan diferencias
significativas como consecuencia de resistencias al transporte interfacial. En esta situacion, el
equilibrio térmico local no tiene lugar. Esto conduce al desarrollo de un modelo heterogéneo o
pseudo-heterogéneo que hace uso de ecuaciones gobernantes para las fases sélida y fluida, de
tal forma que el pardmetro que caracteriza el transporte interfacial entre el sélido y el fluido es
el coeficiente de transferencia de calor interfacial (i ). Por su definicién a partir de la teoria
de la capa limite, #g depende de la geometria de las particulas, la estructura del empaque y el
régimen de flujo, por lo que su determinacion generalmente ha sido complicada. En la literatura
se han propuesto algunas correlaciones que buscan describir la transferencia de calor en la
interfase sélido-fluido. Su desarrollo se basa normalmente en el ajuste de observaciones de
temperatura con modelos de transferencia de calor pseudo-continuos (Runii y Suzuki, 1967;
Cybulski et al., 1997). Esta metodologia hace uso de mediciones invasivas y dependen del
modelo pseudo-continuo utilizado, de tal forma que se pueden tener determinaciones de i con
desviaciones considerables. Entre las correlaciones que se tienen para determinar A, se tienen

las siguientes:

Wakao et al. (1979)

Nu=2+11R°Pr'?  para Re, 15— 500 (2.2.8)
Gupta et al. (1974)
Pr1/3Rep 0.929
Gunn (1978)

Nu= (7— 108, +5€2) (1 +0.7Re2Pr'?) + (1.33 — 2.4, + 1.262)ReSTPr'/3 (2.2.10)

donde algunas de ellas consideran una contribucién estatica y dindmica. La determinacién de
hg hace uso de una fraccién vacia promedio y la velocidad superficial a la entrada del lecho.

Estas suposiciones pueden resultar en una limitante para su aplicacién en un WCPBR con baja
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d;/d,, donde la fraccién vacia y la velocidad intersticial son una funcién de la estructura del lecho.



2.3. Problemas en el modelado del
L WCPBR

A pesar de todas las investigaciones que se han realizado durante décadas, en la actualidad, el
modelado de un WCPBR continua generando retos importantes, tales como:
a) Estructura del empaque

1. Existen diferentes correlaciones que describen la variacion radial de la fraccion
vacia (de Rlerk, 2003; Mueller, 1991; Benenati y Brosilow, 1962). Sin embargo,
en un WCPBR con baja relacién d;/d, estas correlaciones pueden representar
erréneamente la estructura del lecho (Moghaddam et al., 2018b), situacién que
puede llevar a malas predicciones de los fendmenos de transporte y cinéticos en el
comportamiento del WCPBR. Por lo que se deben mejorar las aproximaciones para
la caracterizacion del arreglo del empaque.

b) Hidrodinamica

1. Se tiene incertidumbre en la determinacion de las resistencias al movimiento del
fluido causadas por el empaque (Aparicio-Mauricio et al., 2017; Gémez-Ramos et al.,
2019; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Bey y Eigenberger, 1997).

2. Las correlaciones disponibles para describir las contribuciones viscosas e inerciales
de los modelos hidrodinamicos son determinadas a partir de datos macroscépicos
de caida de presion, despreciando las variaciones en la estructura radial del lecho
(Ergun, 1952; Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Dixon, 2023; Fahien y Schriver, 1983; Du
Plessis et al., 1994; Erdim et al., 2015).

3. Las correlaciones mas usadas para describir perfiles de velocidad en lechos empacados
inclugen términos que consideran efectos de la pared del tubo. Los coeficientes de
estos términos son determinados considerando un amplio rango de relaciones d; /d),
Yy Re,, pero contintian despreciando las variaciones radiales del empaque (Erdim
et al., 2015).

c) Transferencia de calor
1. Hay incertidumbre en la contribucion de los coeficientes que describen las resistencias

al transporte de calor en el reactor de lecho empacado. Principalmente porque las
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resistencias al transporte de calor presentes en la regién cercana a la pared se
agrupan en el coeficiente de pared #,,, el cual busca considerar las limitaciones al
transporte por la presencia de capas limite en la region interna y externa de la pared
(Romero-Limones et al., 2023).

. Los coeficientes de transporte de energia se determinan normalmente considerado
el enfoque de flujo pistén y rara vez consideran la dindmica de fluidos. Ademas
estos coeficientes son determinados de ajustes de observaciones experimentales en
ausencia de reaccion bajo situaciones que involucran alta correlacién estadistica
entre la conductividad efectiva radial y el coeficiente de transferencia de calor en la
pared (Yagi y Runii, 1957; Vortmeyer y Adam, 1984; Castillo-Araiza et al., 2007).

. Lamayoria de las correlaciones disponibles en literatura para determinar la conductividad
térmica axial y radial han sido determinadas para sistemas que presentan relaciones
d;/d, > 10 y después extendidas para su uso en lechos empacados con d; /d,, < 10
(Zehner y Schliinder, 1970; Schertz y Bischoff, 1969; Dixon, 1978).



Planteamientodel problema,
hipotesisyobjetivos
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Planteamiento del problema

El modelado de un WCPBR ha sido abordado desde diversas perspectivas, siguiendo enfoques
como el utilizado en el Laboratorio de Ingenieria de Reactores Cataliticos aplicada a Sistemas
Quimicos y Biol4gicos (LIRC, por sus siglas en inglés), que puede ser revisado en los trabajos de
Che-Galicia et al. (2020); Aparicio-Mauricio et al. (2017); Castillo-Araiza y Lopez-Isunza (2011);
Castillo-Araiza y Lopez-Isunza (2010); Castillo-Araiza et al. (2007); Castillo-Araiza y Lopez-Isunza
(2008),Romero-Limones et al. (2023); Alvarado-Camacho et al. (2022), asi como otros discutidos
previamente en este escrito. Sin embargo, persiste la incertidumbre respecto a la confiabilidad
de los descriptores utilizados para caracterizar la estructura y el transporte de cantidad de
movimiento y energia en estos sistemas. Esta incertidumbre aumenta especialmente cuando
los descriptores son determinados mediante la aplicacion de métodos de regresion a datos
experimentales Jj se omiten restricciones fenomenolégicas y estadisticas relevantes.

En este trabajo, se propone una metodologia que aborda esta problematica al presentar una
manera de determinar los diferentes descriptores empleados en el modelado de un WCPBR,
particularmente cuando se trata de sistemas con una baja relacién d;/d,. Esta metodologia
tiene como objetivo reducir las incertidumbres asociadas con los descriptores estructurales y
de transporte, permitiendo asi mejorar la precision y confiabilidad de los modelos utilizados
en el estudio y diseno del WCPBR. La metodologia consiste en determinar los pardmetros que
caracterizan la hidrodindmica y la transferencia de calor, trasladando la informacién microscépica
obtenida a partir de PRS a definiciones macroscdpicas de estos parametros de transporte. La
ventaja de esta propuesta es que se pueden obtener coeficientes sin la necesidad de realizar un
andlisis de regresion que requiere observaciones o simulaciones de particula resuelta, como es

comunmente reportado en la literatura.

Hipotesis
El analisis multiescala de la hidrodinamica y la transferencia de calor en el WCPBR permitira

avanzar en el desarrollo de modelos pseudo-continuos, asi como en la determinaciéon de los

descriptores de transporte a partir de la incorporacién de informacién obtenida de simulaciones
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de particula resuelta. Este enfoque permitira una mejor caracterizacion de los perfiles de velocidad

y temperatura en dichos sistemas, aspecto fundamental en el disefio a nivel industrial del WCPBR.

Objetivos

General

Evaluar el comportamiento multiescala de un reactor catalitico industrial de lecho empacado
enfriado por la pared que presenta una baja relacién de d; /d,, y donde tiene lugar la DHO-E
sobre un catalizador a base de MoVTeNbO a partir del desarrollo de un modelo pseudo-continuo
que incorpora informacién a nivel de particula resuelta de la hidrodinamica y transferencia de

calor en los descriptores de transporte.

Particulares

1. Analizar la estructura del empaque dentro del reactor industrial.

2. Analizar a nivel de particula resuelta la hidrodindmica y la transferencia de calor que tiene
lugar en el WCPBR.

3. Determinar los descriptores de hidrodindmica y transferencia de calor a partir de la
informacién de simulaciones de particula resuelta.

4. Analizar el comportamiento de un reactor industrial a partir de PCS que hacen uso de los

descriptores de transporte obtenidos de PRS.
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4.1.1

4.1. Casos de estudio

Se consideran dos casos de estudio con el objetivo de determinar, validar y evaluar el modelo
que se desarrolla para el WCPBR donde tiene lugar la DHO-E sobre un catalizador a base de
vanadio empacado con particulas esféricas no porosas.

En el primer caso de estudio se considera un tinico tubo empacado de donde se tienen observaciones
experimentales en ausencia de reaccion a escala piloto que permiten la determinacién de los
descriptores de estructura y transporte a partir de un andlisis multiescala. En el segundo caso de
estudio, se considera el modelado pseudo-continuo de un WCPBR considerando un sélo tubo y un
sistema multitubular a escala industrial con el objetivo de analizar su comportamiento mediante
un estudio de sensibilidad paramétrica. La aproximacién que se sigue en esta investigacion se

compara con aquéllas desarrolladas en la literatura siguiendo metodologias convencionales.

Analisis en ausencia de reaccion

Se utiliz6 un tubo de 2.50 cm y 260 cm de longitud como sistema de estudio que se utilizé para
investigar los descriptores de transporte de estructura, hidrodindmica y transferencia de calor.
Fl tubo estd empacado con particulas no porosas a base de TiO; que tienen un didmetro de 0.82
cm, el d;/d), es igual a 3.048 y la fraccion vacia del lecho promedio es 0.48.

Durante la realizacion de los experimentos, el lecho se mantuvo sumergido en un bano agitado
de sales fundidas (mezcla de 59 % peso de nitrato de potasio y 41 % peso de nitrato de sodio) que
permitié controlar la temperatura del lecho. Algunos otros datos sobre el sistema experimental
pueden encontrarse en Lopez-Isunza (1983). En este lecho empacado a escala industrial, se
obtuvieron observaciones de caida de presion en los que se aliment6 aire a flujos volumétricos
de 2 Nm*h~! (Re, = 750), 3 N m*h~! (Re,, = 1050), 4 Nm>*h~! (Re,, = 1400) y 5 N m>h~!
(Re, = 1750). Asimismo, a estos flujos volumétricos, se tienen mediciones de temperatura tanto
en el sistema de enfriamiento compuesto por las sales fundidas y en el interior del lecho en las

direcciones axial y radial.
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4.1.2 Analisis con reaccion

Se realizaron dos tipos de simulaciones para llevar a cabo el estudio de sensibilidad paramétrica
en condiciones de reaccion. En el primer escenario, se empled un reactor a escala piloto que
consiste en un solo tubo con dimensiones de 2.50 cm de didmetro y 260 cm de longitud. En este
caso, se utiliz6 un sistema de enfriamiento que consta de un bano agitado de sales fundidas. En
el segundo escenario, se consideré un reactor compuesto por 10,000 tubos, cada uno con un
didmetro de 2.50 cm y una longitud de 10 m. En este caso, todos los tubos estan envueltos por una
camisa de enfriamiento a través de la cual fluge sal fundida. Las dimensiones y caracteristicas de

este reactor multitubular se definieron siguiendo el enfoque de diseno propuesto por



4.2. Modelo del reactor y los

. descriptores de transporte

A continuaci6n se presenta el modelo del WCPBR y la metodologia que se propone para la
determinacion de los descriptores. De acuerdo a las caracteristicas estructurales y condiciones
de operacion del WCPBR, se propone un modelo pseudo-heterogéneo 2D que consiste en las

siguientes ecuaciones gobernantes:

Conservacién de masa total

P, d (e(r)pyi) ity )
at 35 +8(I’)pf7+8(7") PE =0 (4.2.1a)

Hidrodindmica: componente z de la velocidad

e(r )pruz +18rpf8(r)ﬁrﬂz Le(r )apfuzuz _

35 ] 2.
—e(r) 5+ V- (e()Va) + @ F (1) +pys:
Componente r de la velocidad
dpri, 10 ity op fiiyil
£(r) prit L1 rpr€(r)iyi Le(r) Pritrity _
dt r ar dz (42.10)
oe(r _ o
PP Y (e V) + @, (1) 4 pras
con los términos viscosos para flujo compresible ®, y ®, definidos como
10 dii, 1[0 dii, 20 ariiy
o= 12 (rem 55 ) -3 |52 (e 52 ) -2 2 (et )| w210
_d i, 24 3da, di, d (riiy)
@ =5 (eOm G ) g [rems (350 - 52 ) em 25| iy
Transferencia de calor en el fluido
o1/ oTr 9T/ d (., .oT/
e ()prCy, S +epsCp (w0 +0, 70 ) = 5 (K0 )+ .

190 o1/ .
e _ s _7f
e <rk (N5 >+(1 £ (1)) ha(r)as (T T )
Transferencia de calor en el sélido
oT* = f = rxn
(1—& (1) PCp 5 = (1= (1)) h(r)ay (T _T ) +p, Y (~AHP™ 5 (4210)

i
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Transferencia de masa en el fluido

8c‘lf _ 8Elf _ ac—,lf J . ac',f
et et (50 + a5 ) = 5 (o0 )+

s et (4.2.1h)
S W T e _ =5l
5 (rDr(r) o )+(1 () ko(r)as (& — &)
Transferencia de masa en el sélido
dJcy’
_ (1~ = &S . i
(1—e(r) 5= = (1—e()ko(ra (&7 =& >+pszn:vn7lrn (4.2.1i)

donde £(r) es la fraccion vacia, F (r), caracteriza las resistencias al flujo debidas a la presencia de
particulas sélidas, k< (r) y k¢ son las conductividades térmica efectivas axial y radial, respectivamente.
hg(r) es el coeficiente interfacial de transferencia de calor, kg (r) es el coeficiente interfacial de
transferencia de masa, D () y D¢ (r) son los coeficientes de dispersion de masa axial y radial,
respectivamente. A menudo en literatura el tercer término del lado derecho de la Ec. (4.2.1b)
se desprecia argumentando que los cambios de volumen del fluido a lo largo del reactor son

despreciables.

A diferencia de lo reportado en literatura, en este trabajo los descriptores €(r), F(r),, k$(r), k¢ y
hg(r) se determinan a partir del uso de informacién obtenida de las PRS. La Figura 4.1 muestra

la metodologia seguida para el desarrollo del modelo del WCPBR.
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‘ Modelado |
del WCPBR

Estructura del
Empaque artificial
lecho empacado

PRS — PCS
Transferencia Hidrodindmica Hidrodinémica}
de calor
Transferencia
Analisis W de calor
de datos J

a experimentos

‘ Validacion frente

Descriptores ‘ Validacion frente
de transporte a literatura

Acoplamiento

con el modelo

cinético

‘ Simulacién

del reactor

Figura 4.1: Esquema de la metodologia generalizada para el desarrollo del modelo

pseudo-continuo basado en PRS.
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5.1. Introduccion

El primer requisito para llevar a cabo las PRS es la generacién apropiada de la representaciéon
geométrica de la estructura del empaque. Esto se debe principalmente a que la estructura del
empaque tiene influencia directa en el comportamiento del WCPBR. Aqui la principal motivacién
para capturar con precision la topologia de los espacios vacios es la influencia de la distribucién
de éstos sobre la hidrodinamica, la transferencia de calor, la transferencia de masa y la cinética.
Por esta razon, la morfologia del lecho empacado requiere ser lo mas realista posible para llevar
a cabo las PRS de manera confiable.

Diferentes métodos han sido utilizados para describir la morfologia del empaque del WCPBR.
Entre ellos resalta el uso de métodos de resonancia magnética (MR, por sus siglas en inglés)(Montillet
y Le Coq, 2001; Sederman et al., 2001; Sharma et al., 2001; Baker et al., 2011), microscopia
electrénica de barrido (SEM, por sus siglas en inglés), tomografia computarizada de rayos-X
(CT, por sus siglas en inglés) (Akolkar y Petrasch, 2012; Johnson et al., 2017) u otros métodos
similares.

Si bien estos procedimientos tienen un mérito en la precisién con la que se obtiene la descripcién
de los espacios vacios entre las particulas, estas metodologias presentan gran dificultad en el
procesamiento de estos escaneos al generar una estructura lo mas realista posible. Ademas, el
costo de estas tecnologias puede ser elevado y por lo tanto de acceso limitado. Esto ha conducido a
la generacion o aplicacion de diferentes algoritmos, modelos y cédigos que permiten el empacado
artificial de lechos empacados (Soppe, 1990a; Cundall y Strack, 1980a; Moghaddam et al., 2018b;
Theuerkauf et al., 2006, Yuan et al., 2019; Bai et al., 2009; Latham et al., 2020; Flaischlen y
Wehinger, 2019; Lim et al., 2014). Entre estos algoritmos, la deposicién aleatoria de particulas por
métodos de Monte Carlo (Caulkin et al., 2006; Soppe, 1990b) son los mas longevos. En este método
las particulas esféricas son colocadas aleatoriamente en el tubo. Después, el arreglo se comprime
rearreglando las particulas con mayor probabilidad en la direccién de la gravedad (Soppe, 1990b).
El método de empaque por Monte Carlo ha sido mejorado incluyendo el uso de «soft-sphere»,
como lo propone Salvat et al. (2005). Este método consiste en colocar aleatoriamente un conjunto

de esferas dentro de un cilindro de tal manera que la fraccién vacia promedio establecida se
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cumpla y permita obtener una longitud inicial del tubo. La interpenetracién entre las particulas
se permite en este algoritmo, pero contribuye de manera sustancial a la funcién objetivo que
se estd reduciendo. Luego, las esferas se mueven para expandir el lecho verticalmente y asi
reducir las superposiciones a una tolerancia especificada. Posterior a esto, se aplica una fuerza
que simula la gravedad hacia abajo en cada esfera para reducir la altura del lecho, lo que mueve
las esferas mientras mantiene la tolerancia de superposicion. Esto reduce el centro de masa de
las particulas hasta que se alcanza el criterio de paro. Este algoritmo de generacién aleatoria de
empaque ha sido utilizado por algunos otros (Dixon, 2017; Behnam et al., 2013; Freund et al.,
2003) donde se ha encontrado que durante el empaque artificial en sistemas que presentan baja
d;/d, se pueden encontrar situaciones irreales en el acomodo de particulas en el fondo del lecho
por lo que es necesario predefinir una cama de particulas fijas que sirven como base para la
simulacion. Esta situacion puede llevar a desviaciones en la descripcion morfolégica en lechos
empacados de longitud corta, alterando las predicciones de las simulaciones PRS.

Por su parte, los algoritmos basados en la solucién de las ecuaciones de movimiento de Newton
son una mejor opcién. Entre estos, el método de elemento discreto (DEM, por sus siglas en
inglés) es el mas conocido. EI DEM fue originalmente desarrollado por Cundall y Strack (1980a)
para el andlisis de problemas en mecénica de rocas y ahora extendido a simular el movimiento
de particulas que interactian entre si. En el DEM se simula el comportamiento dindmico y
estatico de conjuntos de particulas basado en la mecénica de contacto donde se considera la
deformacion de las particulas por la influencia de las fuerzas que actian sobre éstas. En la
literatura de lechos empacados, las simulaciones DEM han permitido simular el empaque de
diferentes geometrias y relaciones d; /d,,, en los cuales su morfologia ha sido caracterizada a
través de la determinacion de perfiles radiales y axiales de fraccion vacia (Theuerkauf et al., 2006;
Augier et al., 2010; Mohanty et al., 2016). La principal desventaja del DEM consiste en el alto
costo computacional que representa la deteccién de los contactos entre particulas, a esto se suma
el modelado de las fuerzas de contacto basadas en esferas, lo que lleva a la necesidad del uso de
particulas compuestas para representar particulas no esféricas, llevando al uso de tiempos de
computo relativamente altos si se busca precision en la representacion de la morfologfa del lecho

(Flaischlen y Wehinger, 2019; Marigo y Stitt, 2015). Para evitar esto, algunos autores proponen la
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discretizacién de cada particula en un nimero de voxeles permitidos para el traslape en cada
colision de la particula (Caulkin et al., 2015). Mientras que algunos otros proponen el uso de
malla para la deteccién de contactos, en este método las particulas son representadas por vértices,
aristas y caras y las colisiones son calculadas por la interseccion de la superficie de las particulas
(Marek, 2019; Niegodajew y Marek, 2016). Esto resulta en alto costo computacional durante la
simulacién del empacado de particulas blandas, debido a que estas se deforman en las colisiones

y la forma geométrica de la particula debe representarse con una nueva malla.

Una alternativa a esta situacion es la dindmica de cuerpo rigido (RBD, por sus siglas en inglés).
En las simulaciones de RBD se considera que las particulas son objetos rigidos y por lo tanto
no deformables (principal diferencia con el DEM), suposicién que es suficientemente vélida en
lechos empacados dada la naturaleza rigida de los soportes cataliticos usados en reacciones
altamente exotérmicas. Esta suposicion reduce considerablemente el tiempo de computo en
comparacion con el DEM, pues las simulaciones pueden llevarse a cabo con pasos de tiempo
relativamente grandes.

Las simulaciones RBD son populares en el disefio de juegos por computadora, animacion y
producciones filmicas. Sin embargo, su aplicacién en la generacion sintética de lechos empacados
es relativamente nueva (Boccardo et al., 2015; Partopour y Dixon, 2017; Fernengel et al., 2018;
Moghaddam et al., 2018a, 2019, 2020; Fernengel y Hinrichsen, 2021). Boccardo et al. (2015)
realizaron el empaque artificial de lechos empacados que presentan alta d; /d, considerando RBD
implementado en el c6digo abierto Blender (que usa la «Bullet Physics Library», BPL), en su estudio
resalta la aplicacion de RBD a geometrias complejas, poniendo a prueba diferentes métodos de
colisién y deslizamiento entre particulas. Sus resultados mostraron diferencias en el empaque
dependiendo de los valores en los coeficientes de restitucion y friccién. Flaischlen y Wehinger
(2019) realizaron la comparacién entre DEM y RBD considerando el empaque de particulas
con diferente geometrias. Sus resultados muestran una disminucién del tiempo de computo
hasta 192 veces y ventajas en la representacién de perfiles de fraccién vacia experimentales
por parte de RBD. Por otra parte, algunos algoritmos RBD han sido desarrollados incluyendo

mejoras en la representacion de la geometria al incluir mallas triangulares, la incorporacién de
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modelos de colisién de cuerpo rigido que evitan la superposicion de particulas que podrian ser
causadas por la rigidez en los resortes que representan las colisiones, frecuentemente empleados
en simulaciones DEM para evitar pasos de tiempo increiblemente pequenos en el tratamiento de
colisiones de particulas, e incluso formas explicitas de modelar los contactos en reposo entre
multiples particulas en funcién de las velocidades relativas, lo que evita el amortiguamiento
artificial de las velocidades lineales y angulares (Moghaddam et al., 2018a). A continuacién se

presentan de manera general las bases de la RBD.



5.2. Metodologia

5.2.1 Dinamica de cuerpo rigido

La dindmica de cuerpo rigido es un enfoque de simulacién de particulas en movimiento que
interactuan entre si. En la «Bullet Physics Library» (ht tps: //pybullet.org/wordpress/),
motor de simulaci6n incluida en el software de animacién Blender (Blender Org., 2020), las
simulaciones de cuerpo rigido se llevan a cabo a partir de la solucién de las ecuaciones que
describen el movimiento traslacional y rotacional de las particulas en el tiempo basadas en las
ecuaciones de Newton-Euler, descritas como (Baraff, 2001; Erleben et al., 2005; Moghaddam

et al., 2018a)

X P;/m;
1
_IflL. .
LI (5.2.1)
dt p F,
L %,

donde m,;, P;, I;, L;, q;, F; y T; son la masa de la particula, el momento lineal, el tensor de
momento de inercia, el momento angular, el quaternion unitario, la fuerza externa total que
actia sobre la particula y el torque sobre la particula ejercido alrededor de su centro de masa,
respectivamente. El tensor de inercia puede calcularse a partir de la matriz de rotacién, R, y el

tensor de momento de inercia para un cuerpo fijo, I, de la forma (Baraff, 1994, 2001)
I, = RI,R! (5.2.2)

donde i = 1,2,...,N, representa el indice de las N, particulas. El tensor de momento de inercia,
I, estd especificado en el espacio del cuerpo por lo que es una constante en la simulacién y esta

definida por
Ib = Zmp,- (l‘&l‘ml — rOir(]);) (5.2.3)

con ro; como el vector de posiciones especificado en el espacio del mundo, por lo que su
localizacién es constante en el espacio de cuerpo. Por otra parte, la fuerza total, F;, estd compuesta

por fuerzas de cuerpo y fuerzas de contacto. La fuerza de cuerpo se describe por la contribucién
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del peso actuando sobre el centro de masas de la particula. Esta fuerza es descrita como
Fb,i = —mpigZ (524)

donde Z es el vector unitario en la direccién z en el sistema de coordenadas del espacio del mundo.
Por su parte, las fuerzas de contacto describen las fuerzas de colision entre particula-particula o
particula-pared del tubo. Las fuerzas de contacto pueden descomponerse en sus componentes

normal, F; ,, y tangencial, F;;, dando como resultado
F;, = Fb,i + Fi,n + F,‘J (525)

con

Fi.,=Fi,+Fi,+ ZFik,n (5.2.6)
%

donde los dos primeros términos en el lado derecho de la Ec. (5.2.6) describen la fuerza normal
que acttia sobre los puntos de contacto de la i-ésima particula durante la colisién con las paredes
lateral e inferior del tubo, respectivamente. El término Fy , es la fuerza normal debida a la
interaccion entre la i-ésima y k-ésima particula. Conceptualmente hablando, F;z ,, y Fig , siempre
se dirigen a la normal de las paredes de contencién en los puntos de contacto y solo afectan
a las particulas, mientras que Fj; , actta sobre los puntos de contacto en la direccién normal
a la cara de la malla durante la colisién de dos particulas. La fuerza normal de contacto, F; ,
incluye fuerzas repulsivas y de disipacion viscosa que es representada a través del uso del factor
de restitucion, que es la tendencia de las particulas a rebotar como efecto de la elasticidad de las

particulas debido a la colision. Por otro lado, las fuerzas tangenciales son descritas como

)

Fi;=Fir,+Fip;+ ZFik,z (5.2.7)
2

donde F;z; y Fip; son la fuerza tangencial de friccién causada por las paredes lateral e inferior,
respectivamente. Mientras que F; ; representa la fuerza tangencial de friccién debida a la colisién
entre la i-ésima y k-ésima particula. La fuerza de friccién entre dos objetos genera resistencias al
movimiento deslizante de dos superficies en contacto. Aqui, el modelo de fricciéon de Coulomb
se emplea para describir la fuerza de friccién en el tiempo ¢. Este modelo se puede representar

para la colisién entre los particulas i y k como

Fit: = Wafikntix (5.2.8)
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para t;;, definido como
(nik X Vpik) X M
\ (nik X Vpik) X nik‘

siendo ny; el vector unitario normal de la cara de la celda en el punto de contacto p. fi . es

ti = — (5.2.9)

la magnitud de la fuerza normal en el punto de contacto, p., y Us es el coeficiente de friccion
dindmico. La velocidad especifica v ;; esta descrita en términos de las velocidades de las

superficies de las particulas i y k£ en el punto de contacto de la forma

Vpik = Ypi — Vpik (5210)

donde las velocidades de las superficies de las particulas se calculan sumando la velocidad lineal
de la particula i, vi, con el producto cruz entre la velocidad angular de la particula i, @i, y el

vector que va desde el centro de masa de la particula 7 hasta el punto de contacto de la forma.

Vpi = Vi+ @ X (pci — X,') (521 1)

Vpk = Vi + @ X (pck — Xk> (5212)

Durante la colisién entre particulas rigidas se toman algunas consideraciones: 1) la duracion de la
colisi6n es cero; 2) solo se considera la presencia de fuerzas impulsivas, para evitar superposiciones
entre particulas y 3) la posicién y orientacién de las particulas son las mismas antes y después de
la colision. Estas suposiciones implican que no existen efectos de ondas en la colisién, como la
deformacion de particulas. Con esto se puede proponer que la colisién de las particulas genera
un impulso de colision sobre las particulas, que es generado por la fuerza neta que acttia sobre
estas.

lf
J= [ Fdi=apr|/ (5.2.13)

li
Este punto es necesario para prevenir la penetracion de las particulas, por lo tanto las velocidades
de las particulas en colisién necesitan cambiar drasticamente. Para esto el impulso de colisién

entre las particulas 7 y k tiene la forma (Erleben et al., 2005)

Jik = Jikn + Jiks (5.2.14)
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Jikn = Jikaik (5.2.15)

Jice = Jiktix (5.2.16)

donde ji ,, es la magnitud del impuso de colisién y esta dado por (Erleben et al., 2005; Moghaddam

et al., 2018a) (1)
- +e Vpik

5.2.17
n} K;mn; ( )

jik,n =
donde e representa el coeficiente de restitucién y Kj; es la matriz de colisién, expresada como
1 1 . .
Kip=|—+— )1+ [Ii (I‘,‘ X n,-k)] XTI+ [Ik (I‘k X Ilik)} X T (5218)
m; my
de manera similar pueden obtenerse para las paredes lateral e inferior.

Por su parte, la magnitud del impulso tangencial esta definido como

Jikt = Md Jikn (5.2.19)

El problema anteriormente planteado atn requiere de restricciones y algoritmos de deteccién de
contactos que permitan su rapida solucién. En este trabajo no se presentan esos algoritmos, pero
pueden encontrarse en Erleben et al. (2005), Blender Org. (2020), Andrews y Erleben (2021) y
Coumans (2015).

Empacado artificial del lecho

Simular el flujo de fluidos y la transferencia de calor en un tubo, de 2-10 m de longitud y 2.5 cm de
diametro, empacado con particulas, de 8.2 mm de diametro, conlleva un alto costo computacional.
Principalmente, por el nivel de detalle en la malla y las diferentes escalas presentes en el sistema.
Por esta razon se prefiere trabajar con muestras de tamano reducido que representen la estructura
y comportamiento del sistema. Estas muestras se conocen como celdas unitarias. La seleccién
adecuada de esta celda unitaria es fundamental para obtener simulaciones del lecho empacado en
tiempos de computo aceptables sin perder informacién de la dindmica de fluidos y transferencia
de calor, inclugendo la determinacién de los descriptores correspondientes. Para esto, el software

libre Blender™ (Blender Org., 2020) se utiliza en este trabajo para simular la disposicién de las
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Figura 5.1: Representacion de la celda unitaria (drea con guiones rojos) empacada usando
Blender™. (a) Vista lateral de una seccién del lecho empacado; (b) celda unitaria extraida
del lecho empacado; (c) vista frontal del lecho empacado; d) y e) fotografias mostrando la vista

frontal y lateral de las particulas empacadas en le sistema experimental.
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particulas en el lecho (Boccardo et al., 2015; Partopour y Dixon, 2017; Flaischlen y Wehinger,
2019). Blender combina una gran coleccién de c6digos que se pueden obtener de la BPL. En
estos codigos, los fundamentos de la dindmica de los cuerpos rigidos se aplican resolviendo
las ecuaciones de Newton-Euler para describir el movimiento de traslacién y rotacién de los
cuerpos solidos (Baraff, 1989, 1994). Basado en los trabajos de Flaischlen y Wehinger (2019)
y Partopour y Dixon (2017), cada particula utilizada en el arreglo sintético esta representada
por una malla que consiste en 960 tridngulos, mientras que el tubo se representa por 1000
triangulos. La simulacién aleatoria considera un margen de colisiéon de malla de cero para
las interacciones particula-particula y particula-contenedor. El factor de friccién y el factor de
restitucion son parametros que influgen en el acomodo de particulas. Se ha encontrado que
valores del coeficiente de restitucién cercanos a la unidad generalmente llevan a empaques
densos (Moghaddam et al., 2018a). En este caso el coeficiente de restitucién (e = 1) representa
colisiones elasticas, mientras que valores cercanos a cero representan perdidas méaximas de
energfa cinética. Siguiendo las recomendaciones de Partopour y Dixon (2017) ambos coeficientes

fueron establecidos en un valor de 0.9.

La celda unitaria se seleccion6 a partir de la inspeccion visual del empaque generado en un
tubo de 150 cm de longitud como se muestra en la Figura 5.1. La celda unitaria se selecciond
a una distancia del fondo donde la rejilla metalica que soporta las particulas tiene un efecto
insignificante en la estructura axial de las particulas en el tubo. Con esto la celda unitaria consta
de 8 capas de particulas, que tienen un total de 56 esferas y ocupan la longitud de un tubo de
14 cm, vea la region punteada en rojo en la Figura 5.1. Con base en la literatura (Dixon, 2017;
Moghaddam et al., 2019), segmentos libres de empaque en la entrada (1 d,,) y la salida (2 d))
de la celda unitaria se consideran para minimizar las perturbaciones del flujo en los limites del

empaque.

Tratamiento de la celda y soluciones numéricas

Durante el desarrollo de las PRS los errores de truncamiento relacionados con la convergencia

numérica han sido asociados en la literatura con los puntos de contacto entre superficies sélidas
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Figura 5.2: Esquema de malla, a) contenedor usando una malla estructurada; b) arreglo de
particulas considerando los puentes (cilindros rojos); c¢) acercamiento mostrando la malla sobre

las particulas y d) acercamiento a la malla de los contactos.
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sesgadas, que provocan mallas altamente refinadas. Lo anterior lleva a incrementos en los
tiempos de cémputo considerablemente altos. Aunque hay varios enfoques heuristicos para
evitar estos errores numéricos, la mayoria de estos consisten en realizar modificaciones locales
de la geometria en las que se colocan pequenos cilindros en el centro del espacio entre las esferas
en contacto para generar puentes entre ambas esferas. La creacion de estos puentes permite
generar mallas de menor densidad en las zonas de contacto entre particulas asi como prevenir
la presencia de velocidades del fluido irreales entre los estrechos presentes entre particulas en
contacto. Ademas este método presenta menores desviaciones en la prediccién de la porosidad y
la caida de presién (Ookawara et al., 2007; Eppinger et al., 2011; Dixon et al., 2013). Por otro
lado, el uso de puentes también es recomendado cuando se incorpora la transferencia de calor,
pues a diferencia de métodos como la reduccién del tamano de particula y aplastamiento, este
puede representar con mayor realismo la conduccién de calor entre particulas en contacto o
entre pared-particula (Eppinger et al., 2014). Dixon et al. (2013) establece que el diametro del
puente no debe exceder el 20% del d,, para contactos particula-particula y no mas del 30% del
d,, para contactos particula-pared. En este trabajo se opt6 por considerar el 10% del d,, para el
didmetro de los cilindros de los puentes, valor que fue establecido por Dixon et al. (2013) para
condiciones de flujo a Re,, altos. La generacion de la malla, basado en un analisis de sensibilidad
de la velocidad local y mediciones de caida de presion, utiliza tetraedros con tamanos que van de
d,/82 a d,/30; para obtener informaci6n precisa de la velocidad local cerca de la pared y de los
fluxes de calor sobre las particulas, se consideraron tres capas de celdas prismaticas estrechas
con un espesor de 5.8 x 10~/ m, para tomar en cuenta los contactos entre las superficies sélidas
y el fluido. Ademas, para mejorar la precision de las cantidades interfaciales, en las interfaces
s6lido-fluido se usan elementos finitos de frontera de d,,/80 m. La malla considera tasas de
crecimiento maximo del 5% y una limitacién para describir la curvatura de las particulas que
permite refinar zonas sobre las particulas esféricas. La malla resultante consiste en alrededor de
33.13 millones de elementos con calidad promedio de 0.8457, esta tltima determinada usando la
dimension del elemento dividida por el nimero de condicién de la matriz de transformacion
del elemento a un elemento de referencia. En la Figura 5.2 se muestra la malla utilizada en las

PRS. La Figura 5.2a muestra la malla de la pared del tubo considerando una malla cuadratica
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estructurada, la Figura 5.2b presenta la estructura de la celda unitaria considerando los puentes
entre las particulas en contacto. Los cilindros rojos representan los puentes entre particulas. La
Figura 5.2c,d muestran la malla utilizada en las simulaciones sobre las caras de las particulas y

puentes.

Las ecuaciones gobernantes que describen la transferencia de calor y el movimiento del fluido en
el lecho empacado que son consideradas para las PRS y las PCS se resuelven usando el método
de elemento finito (FEM, por sus siglas en inglés). La aplicacién del FEM resulta en un sistema de
ecuaciones algebraicas no lineales cuya solucién aproxima las funciones desconocidas en todo el
dominio. Para ello se aplican métodos variacionales para aproximar la solucién, minimizando
la funcién de error asociada. Debido a la alta dimensionalidad y la alta relacién de aspecto
geométrico del objeto de estudio, la solucién considera pasos segregados mediante el uso de
resolvedores lineales iterativos. Se selecciona el método de residuo minimo generalizado conocido
como «GMRES» para resolver iterativamente las ecuaciones discretizadas resultantes. Se eligen
interpolaciones de segundo orden para las componentes de velocidad y presién con el objetivo
de alcanzar alta precision numérica en su prediccion, mientras que se usa interpolacion lineal
para la transferencia de calor. El sistema de ecuaciones no lineales resultante de la discretizacion
numérica se resuelve usando el método de Newton-Raphson acoplado al algoritmo GMRES que
permite la solucion eficiente de sistemas de ecuaciones del tipo «sparse». Basicamente, el sistema

de ecuaciones es resuelto por el método de Newton-Raphson establecido como
Jy = —1(xz) (5.2.20)

donde x; es el vector de soluciones en la k-ésima iteracion, J es la matriz jacobiana del sistema
de ecuaciones y por dltimo y = x4 | —X;. La Ec. (5.2.20) es resuelta usando GMRES en cada
una de las iteraciones. Finalmente la solucién numérica se obtiene cuando se cumple el criterio

de convergencia (J,.) para todas las variables (x):

N ’Xk_xk—l‘ -
Sec = ZT <le™® (5.2.21)

i
donde x* representa la componente de velocidad, la densidad, la temperatura o la concentracién

en la k-ésima iteracion. En este trabajo las simulaciones se realizan utilizando dos procesadores
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Intel XEON E5 2640 V3 a 2.60 GHz con 8 niicleos y 192 GB de RAM.



5.3.1

5.3. Resultados y discusion

Fraccion vacia

La caracterizacion de la fraccion vacia en un lecho empacado es de gran interés debido a su
impacto en el comportamiento del WCPBR. Con base en las diversas técnicas propuestas para
caracterizar la fraccion vacia local (Guo et al., 2019a; Auwerda et al., 2010; Mohanty et al., 2016;
von Seckendorff et al., 2020), en este trabajo ésta se obtiene a partir del arreglo geométrico sintético
de particulas generadas por RBD. El perfil radial de la fraccién vacia se determina analizando
las subdivisiones volumétricas de la celda unitaria. Después de un andlisis de sensibilidad (ver,
Figura 5.1), se encontr6 que alrededor de 50 subdivisiones (cilindros internos) permiten obtener
valores promedio confiables de la fraccion vacia. La Figura 5.2 muestra imagenes representativas
que esquematizan la metodologia implementada aqui para obtener las cantidades promedio de
la fraccion vacia. Vale la pena mencionar que al usar este procedimiento, la determinacién de
fracciones vacias usando muestras de volumen en lugar de muestras de superficie nos permite
estar en concordancia con la metodologia de promedio volumétrico (Whitaker, 1986, 1966, 2013).
Por lo tanto, la fraccién vacia en cada posicion local se obtiene de la siguiente manera:

r)= % (5.3.1)

J

donde r(r,z, 0) es el vector de posicién en términos de las coordenadas del tubo; radial (r), axial
(z) y tangencial (0); V(x) j y V (x) 7, j representan el volumen total y el volumen de la regién fluida
en la j-ésima subdivision ubicada en la posicion x, respectivamente. Al aplicar esta metodologia,
la fraccién vacia utilizada en el modelo pseudo-continuo se simplifica y inicamente se consideran

las variaciones en la direccién radial, a través de un promediado en el eje axial y tangencial,

concordando con la literatura (Moghaddam et al., 2018a, 2019).

La Figura 5.3 muestra el perfil radial de la fraccién vacia y la disposicién sintética de las particulas
predichas mediante el uso de simulaciones de cuerpo rigido. La disposicién geométrica conduce

a la formaci6n de varias regiones de valores maximos y minimos de fraccién vacia. La fracciéon
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Figura 5.1: Efecto del ntimero de muestras sobre los perfiles de fraccién vacia considerando 10,

20, 30 y 50 subdivisiones.
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Figura 5.2: Esquematizacion de la metodologia basada en subdivisiones usada para obtener
cantidades promedio de la fracciéon vacia: a) celda unitaria usada en simulaciones; b) interfaces
sélido-fluido (7 (x);_, ;) contenidas deniro del volumen de promediado (V (x)); ¢c) volumen del
fluido (V(x)s); d) volumen total (V (x) = V(x) s+ V(x);) de una seccién localizada en la posicion

x; y e) interface sélido-fluido en una particula.
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Figura 5.3: a) Perfiles de fraccion vacia promedio obtenidos en funcién de la posicién radial
normalizada: ¢ = (R, —r)/d,. Los resultados se obtienen usando la correlacién de de Klerk
(2003), el método de elementos discretos (DEM)(Yuan et al., 2019), el método de cuerpo rigido
(RBM) usando un cédigo Blender (el enfoque usado en este trabajo) y un RBM usando un cédigo
Blender-Python (Blender-Python-RBM)(Partopour y Dixon, 2017). b) Vista lateral de la disposicién
geométrica de las particulas. c) Vista frontal de la disposicion de las particulas en diferentes

posiciones axiales dentro de la celda unitaria.
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vacia presenta dos valores maximos a lo largo del eje radial, el primero ubicado en ¢ ~ 0, cerca
de la pared, y el segundo ubicado en ¢ ~ 1, a un d,, de la pared. Este tltimo méximo se origina
por el contacto resultante entre la particula del centro y las particulas periféricas; mientras que
la fraccion vacia localizada cerca de la pared esta relacionada con el efecto de la pared sobre las
particulas empacadas (Suzuki et al., 2008). También se observan dos minimos de fraccién vacia
en ¢ ~ 1.5y ¢ ~ 0.5, concordando con la generacion sintética del empaque y las imagenes
de la geometria real (Castillo-Araiza et al., 2007) mostradas en la Figura 5.1 y predicciones
obtenidas por soluciones numéricas (Yang et al., 2016a; Yuan et al., 2019; Partopour y Dixon,

2017; Hamzah et al., 2020) o correlaciones empiricas (de Klerk, 2003).

Para evaluar la correcta disposicion de las particulas, el perfil de fraccién vacia predicho para
la celda unitaria se compara con los perfiles predichos por algoritmos numéricos reportados
en literatura tales como, el método de elementos discretos (DEM)(Cundall y Strack, 1980b), el
método de cuerpo rigido (RBM)(Baraff, 1989) y la conocida correlacién desarrollada por de Klerk
(2003) para tubos llenos de particulas esféricas con fracciones vacias que van de 0.37 a 0.95.
Durante la aplicacion del RBM se obtiene el perfil de fraccién vacia para un tubo empacado
de 150 cm de longitud. La aproximacién considerando una celda unitaria presenta excelente
concordancia cuando se compara con aquellos enfoques que consideran un arreglo sintético
de las particulas. Para acentuar este resultado, el DEM es hoy en dia reconocido como uno
de los enfoques méas prometedores para simular arreglos aleatorios de particulas discretas en
movimiento que interactian entre si (Cundall y Strack, 1980b). Por otro lado, la fraccion vacia
radial, considerando una celda unitaria, da resultados similares a aquellos que usan una seccién
de empaque mas grande; ligeras diferencias entre los enfoques se atribuyen al efecto de pared
inducido por la rejilla metalica que soporta las particulas en el tubo de 150 cm (Auwerda et al.,
2010). Sin embargo, cuando se comparan las predicciones de la fraccién vacia con las obtenidas
por la correlacién de de Rlerk (2003), se observan diferencias importantes en el niicleo del lecho.
Los algoritmos numéricos y las correlaciones predicen posiciones radiales similares que conducen
al maximo (¢ ~ 0y ¢ ~ 1) y minimo (¢ ~ 0.5 y ¢ ~ 1.5) en la fraccién vacia dentro del lecho.

Aunque ambas aproximaciones predicen valores de las fracciones vacias similares cerca de la
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pared, la correlacién sobrepredice las fracciones vacias minimas y subestima la fraccion vacia
maxima en ¢ ~ 1. En la literatura (Theuerkauf et al., 2006; Bai et al., 2009; Guo et al., 2017a;
Linsong et al., 2018), estas disparidades se han asociado con diferentes aspectos, incluyendo
incertidumbres experimentales, dispersién en la forma de las particulas o diferencias en la
densidad del lecho, es decir, las variaciones de la densidad del lecho dependen de las propiedades

mecanicas de las particulas durante la experimentacion o el arreglo sintético (Auwerda et al.,

2010; Zhang et al., 2018).



5.4. Conclusion preliminar

En este capitulo se realizé el empacado artificial de un lecho con relacién d; /d,, alrededor de 3 a
partir del uso de simulaciones de cuerpo rigido. Un lecho empacado artificialmente de 150 cm de
longitud es utilizado para la determinacién de la estructura del empaque. La estructura obtenida
es evaluada y comparada frente a experimentos de empacado. Ademas, la estructura también se
evalda a partir del perfil radial de fraccion vacia y comparada con simulaciones reportadas en
literatura para relaciones d; /d), similares. Visualmente, el empaque artificial presenta un arreglo
de particulas similar al obtenido en experimentos. Sumado a esto, la fraccion vacia resultante del
andlisis del empaque artificial muestra las mismas tendencias, y en algunos casos, magnitudes
similares a las que se reportan en la literatura (Yuan et al., 2019; de Klerk, 2003; Partopour y
Dixon, 2017), validando la estructura del empaque artificial. Esto conduce a la obtencién de

arreglos de particulas confiables que pueden ser ttiles en las PRS.

Dada la complejidad de la red de intersticios, y las diferencias de escalas presentes en la estructura
del empaque, el uso de lechos empacados de gran longitud se ve limitado al poder computacional
y al nivel de detalle requerido. Para evitar esto se selecciona una celda unitaria que permite
describir la estructura del empaque y que puede ser utilizada para su implementacién en PRS.
Una celda unitaria que consiste en 8 capas de particulas, que en total contiene 56 particulas y
ocupa 14 cm de longitud, es obtenida para representar el arreglo del lecho empacado de 150
cm. Finalmente, el método de empaque artificial usado en este capitulo puede ser extendido
para el empaque de lechos con otras relaciones d; /d), e incluso otras geometrias de empaque y

contenedor.
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6.1. Introduccion

La hidrodindmica es considerada uno de los factores mas influyentes en el desempeno de
los WCPBR que presentan baja d;/d,,. Esto se debe a que la heterogeneidad de la estructura
del empaque genera diferentes patrones de flujo que vienen acompanados de mecanismos de
retromezclado, aparicién de zonas con flujo preferencial y zonas de aceleracion y desaceleraciéon
del fluido. Esto dltimo, debido a contracciones o expansiones en las cavidades del empaque que
conducen a la presencia de zonas con diferentes resistencias al transporte de calor y masa.
Diferentes estudios se han reportado en literatura enfocados a la hidrodinamica en lechos
empacados. La mayoria de éstos se han encaminado a la determinacién de caidas de presion
a diferentes condiciones de flujo, diferentes geometrias de empaques y relaciones d,//d, > 10
(Ryle, 1971; Guo et al., 2017b; Quintana-Solérzano et al., 2018; Ergun, 1952). Otras investigaciones
fueron dirigidas a la propuesta de correlaciones y/o determinacién de parametros hidrodindmicos
(Du Plessis et al., 1994; Bey y Eigenberger, 1997; Brinkman, 1949; Foumeny et al., 1993; Eisfeld y
Schnitzlein, 2001, 2005; Montillet et al., 2007; Choi et al., 2008; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza,
2008; du Plessis y Woudberg, 2008; Aparicio-Mauricio et al., 2017; Quintana-Solérzano et al.,
2018).

Por otro lado, un menor ntimero de propuestas han sido presentadas y discutidas en literatura
acerca del modelado de la hidrodindmica en los WCPBR. Entre estas resaltan dos principales
enfoques: las PRS y las PCS. En las PRS la hidrodindmica es descrita usando ecuaciones
microscopicas de Navier-Stokes (Magnico, 2009; Kumar y Topin, 2014) o ecuaciones de Navier-Stokes
promediadas en el tiempo (RANS) (Behnam et al., 2013; Moghaddam et al., 2019; Rarthik
et al., 2020). Estas ecuaciones se resuelven usando algoritmos computacionales optimizados
basados en métodos de elemento finito (FEM, por sus siglas en inglés)(Logtenberg et al., 1999a;
Motlagh y Hashemabadi, 2008; Stute et al., 2013), el método de volumen finito (FVM,, por sus
siglas en inglés)(Guo et al., 2019b; Boccardo et al., 2015; Pavligi¢ et al., 2018) o el método de
Lattice-Boltzmann (LBM, por sus siglas en inglés)(Freund et al., 2003). Las PRS han brindado
informaci6n con alta resolucién espacial, y en algunos casos temporal, de los campos de velocidad,

presion, fraccién vacia y vorticidad (Dixon y Nijemeisland, 2001; Nijemeisland y Dixon, 2001;
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Dixon et al., 2006; Zheng et al., 2007; Dixon y Partopour, 2020; Karthik et al., 2020), permitiendo
analizar efectos de la geometria del empaque y relaciones d; /d,, sobre la fraccién vacia, perfiles
de velocidad y caida de presion (Atmakidis y Kenig, 2009; Rarthik y Buwa, 2017; Behnam et al.,
2013; Boccardo et al., 2015; Pavlisic¢ et al., 2018; Yang et al., 2016a; Guo et al., 2019b). Otra parte
de las investigaciones han evaluado el efecto de la hidrodindmica sobre la transferencia de calor
y masa en lechos empacados considerando relaciones d; /d,, especificas, mostrando informacién
local acerca de las contribuciones de los diferentes mecanismos de transporte de momentum,
calor y masa (Guardo et al., 2007; Dixon, 2012; Behnam et al., 2013; Wehinger et al., 2017). Una
menor cantidad de investigaciones en PRS se ha orientado a la determinacién de coeficientes
efectivos de transporte que son usados en las PCS como lo son las conductividades térmicas
efectivas (Logtenberg et al., 1999b; Nijemeisland y Dixon, 2001; Dixon, 2012), coeficientes de
dispersion de masa (Lu et al., 2018), coeficientes de transporte interfacial (Guardo et al., 2007,
Dixon, 2012; Lu et al., 2018; Guo et al., 2019b) y coeficientes de arrastre (Dixon et al., 2013; Yang
et al., 2016b; Guo et al., 2019b).

Sin embargo, aunque las PRS han permitido el entendimiento y la caracterizacién de la hidrodinamica,
el alto costo computacional que estas demandan limitan su aplicacién en el modelado de reactores
cataliticos a escala industrial, i.e., la descripcion tridimensional de los mecanismos de transporte
acoplado a reaccién superficial o intraparticula. Por lo que el uso de las PRS en el diseno,
optimizacién o control atn estd sujeto a los avances computacionales futuros (Guardo et al.,
2007; Atmakidis y Kenig, 2009; Guo et al., 2019b). Estas circunstancias demandan enfoques de
modelado y soluciones confiables de baja demanda computacional para modelar la hidrodinamica
en lechos empacados con baja relacién d;/d,.

Las PCS son una alternativa al modelado de la hidrodinamica en WCPBR. Las PCS consideran el
fluido y el empaque solido del lecho como una tnica fase pseudo-continua. En esta aproximacion,
los modelos pseudo-continuos hacen uso de coeficientes de transporte efectivos que han sido
desarrollados por el uso de consideraciones heuristicas y/o deterministas para describir la
hidrodindmica en WCPBR (Brinkman, 1949; Papageorgiou y Froment, 1995; Castillo-Araiza et al.,
2007; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Aparicio-Mauricio et al., 2017; Donaubauer et al.,

2019). En este enfoque, la hidrodinamica se describe a través de la ecuacién de Brinkman
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(1949) acoplada a los términos de Darcy (1856) y Forchheimer (1901). Estos ltimos términos
buscan cuantificar las perdidas de energia debidas a la presencia de superficies sélidas en
el lecho empacado (Papageorgiou y Froment, 1995; Hayes et al., 1995; Eisfeld y Schnitzlein,
2005; Castillo-Araiza et al., 2007; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Gémez-Ramos et al.,
2019). En este tipo de modelos pseudo-continuos, la determinacién de los llamados descriptores
hidrodindmicos, tales como la fraccion vacia y la permeabilidad aparente, ha sido fundamental
para predecir los perfiles de velocidad observados en lechos empacados. Los parametros
involucrados en la permeabilidad aparente se han determinado principalmente mediante un
andlisis de regresion no lineal donde se ajustan observaciones macroscoépicas de caida de presién
obtenidas a diferentes niimeros de Reynolds de particula (Re,) (Papageorgiou y Froment, 1995;
Carman, 1997; Zhavoronkou y Aerou, 1949; Ergun, 1952; Reichelt, 1972; Nemec y Levec, 2005;
Erdim et al., 2015; Guo et al., 2017a,b; Rodriguez de Castro y Radilla, 2017; Quintana-Solérzano
et al., 2018; Gémez-Ramos et al., 2019), mientras que la distribucion radial de la fraccion vacia
se ha determinado comtinmente mediante el uso de correlaciones desarrolladas a partir de
disefios experimentales especificos (Mueller, 1993; de Klerk, 2003; Suzuki et al., 2008). Si bien las
PCS han conducido a la reduccion de los tiempos de cémputo, su confiabilidad ain depende
de la determinacion adecuada de la permeabilidad o, en otras palabras, la magnitud de las
resistencias viscosas  de las fuerza inerciales originadas por la presencia de superficies solidas.
Esto lleva a suponer que la caracterizacion inadecuada de las interacciones sélido-fluido puede
dar lugar a desviaciones en la prediccion de los perfiles de velocidad. Esto ha motivado a
considerar la inclusién de coeficientes adicionales como la viscosidad efectiva en lugar de la
viscosidad dindmica, siguiendo el enfoque de Brinkman (Brinkman, 1949; Bey y Eigenberger,
1997; Giese et al., 1998; Aparicio-Mauricio et al., 2017), y la re-estructuracién de los coeficientes
involucrados en los términos de Darcy y Forchheimer para considerar los efectos geométricos
sobre las resistencias al flujo e incluso a incorporar los llamados efectos de pared (Reichelt,
1972; Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Montillet et al., 2007). Sin embargo, estos enfoques pueden
conducir a inconsistencias tales como la violacién a la conservacion total de masa o incluso
violacién de escalas al extrapolar la aplicaciéon de la ecuacién de Ergun (1952), determinada a

partir de mediciones macroscopicas de caida de presion, a situaciones dependientes de la posicion.
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Adicional a esto, aunque el modelado de los WCPBR que presentan d; /d,, < 8 se ha llevado a
cabo por varias décadas (Papageorgiou y Froment, 1995; Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008;
Aparicio-Mauricio et al., 2017), hasta donde se ha revisado, ninguna de las contribuciones
publicadas ha considerado el efecto de la compresibilidad en los perfiles de velocidad. Por otra
parte, algunas investigaciones (Schertz y Bischoff, 1969; Stanek y Szekely, 1973; Foumeny y Ma,
1994) han elucidado un impacto significativo de la compresibilidad sobre los perfiles de velocidad
en lechos empacados presentando d; /d;, > 8. En estos casos, aunque el nimero Mach no es alto,
debido a la presencia del empaque, la densidad del gas varia significativamente como funcién de
la temperatura y la presion de operacion e incluso el incremento o decremento de moles derivado
de las reacciones cataliticas que toman lugar en el WCPBR. Stanek y Szekely (1973) predijeron,
bajo condiciones no isotérmicas, la presencia de cambios en el flujo debido a la compresibilidad
del fluido, mientras que Schertz y Bischoff (1969) elucidaron experimentalmente el impacto de la
temperatura sobre la compresibilidad del fluido, obteniendo diferencias de alrededor del 8% entre
los perfiles de velocidad obtenidos a condiciones isotérmicas y no isotérmicas. Foumeny y Ma
(1994) predijeron perfiles de velocidad inclugendo o exclugendo el efecto de la compresibilidad
del fluido bajo condiciones no isotérmicas, obteniendo diferencias hasta del 20% entre ambos

Casos.

En los trabajos de modelado de WCPBR, a menudo se desprecia la compresibilidad del fluido
debido a que en la mecénica de fluidos, la consideracion de la compresibilidad se enfoca
principalmente en situaciones donde el nimero de Mach supera el valor de 0.3. Por lo tanto,
cuando el nimero de Mach es pequeno (Ma — 0) y los procesos dindmicos no causan cambios
significativos en la temperatura o la presién que puedan afectar de manera apreciable el estado
termodinamico, se asume que todas las propiedades termodinamicas son constantes, lo cual
es una suposicion vélida. Sin embargo, en reacciones de oxidacion selectiva que toman lugar
en WCPBR, la alta exotérmicidad de la reacciéon promueve incrementos de la temperatura a lo
largo y ancho del reactor, incrementando en gran medida las tasas de reaccién y modificando las

propiedades termodindmicas y quimicas de la mezcla (cambios de densidad, viscosidad, niimero
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de moles, etc.) que pueden llevar a desviaciones considerables en el modelado de los WCPBR. De
acuerdo con Panton (2013) y Jakobsen et al. (2002) los flujos reactivos en los reactores quimicos
se caracterizan como flujos compresibles de baja velocidad si los cambios de temperatura y
composicién influyen significativamente en el flujo. Con esto, la dependencia de la temperatura
y composicion en reacciones de mezclas gaseosas podrian ganar importancia. Jakobsen et al.
(2002) estudiaron el efecto de la variacion de la velocidad, presion y densidad sobre el desempeno
de reactores de lecho empacado encontrando cambios significativos en la composicién y la
conversion a lo largo del reactor. En el sistema reactivo estudiado encontraron cambios en la
densidad alrededor del 50%, esto como resultado del efecto combinado de la temperatura y la
concentracién. Con esto el sistema reactivo puede clasificarse como compresible de bajo Mach

de acuerdo con lo establecido por Macak et al. (2021).

En este capitulo se muestra un nuevo enfoque para desarrollar un modelo pseudo-continuo
para la descripcion hidrodindmica en los WCPBR que presentan baja d; /d,, alrededor de 3,
considerando fluido Newtoniano bajo condiciones compresibles. En este enfoque de modelado
primero se genera y se selecciona una seccién representativa del WCPBR usando RBS. Fsta
celda es utilizada para representar la geometria del lecho durante las PRS de dindmica de
fluidos. Después, las simulaciones resultantes se procesaron por metodologias de promediado
que permiten la determinacién de cantidades efectivas, i.e. la fraccion vacia, velocidad, presion y
particularmente, las resistencias al flujo, viscosas e inerciales contenidas en la permeabilidad
aparente. Las cantidades promedio, incluidos los llamados descriptores hidrodinamicos, se
transfieren al modelo pseudo-continuo para describir los perfiles de velocidad considerando
el flujo compresible en condiciones no isotérmicas. La informacién de PRS asociada con la
permeabilidad aparente finalmente se ve representada a través de una correlaciéon que cuantifica
las interacciones sélido-fluido, incluido el efecto de la baja d; /d), en las resistencias viscosa e
inercial tanto en el centro como en la pared del lecho. Ademas, el efecto de la compresibilidad
sobre la hidrodinamica se evalia analizando tanto el campo de densidad como la divergencia
del campo de velocidad. La precisién en la prediccion de los perfiles de velocidad por el

modelo pseudo-continuo finalmente se evalia comparandolos con los predichos por el modelo
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convencional de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer y perfiles de velocidad promediados de PRS.



6.2.1

6.2.1.1

6.2. Metodologia

Simulaciones de particula resuelta

Dadas las condiciones de temperatura, composicion y presion a las que puede tomar lugar la
reaccion DHO-Et en el WCPBR, en las simulaciones se considera aire como fluido que fluye
a través del arreglo de particulas (especificaciéon que viene de las condiciones experimentales).
Debido al cambio de volumen que presenta el aire como funcién de la temperatura y presion,
en este trabajo se considera flujo compresible no isotérmico. Las ecuaciones gobernantes que

describen la dindmica de fluidos a condiciones no isotérmicas estdn descritas a continuaciéon

Fase fluida

Para describir la transferencia de movimiento en la fase fluida se considera el uso de las ecuaciones

microscopicas generales de transporte de momento. Estas ecuaciones se leen:

J0s

% +V-(pju) =0 enla f - fase (6.2.1)
8pfu

+V-(psuu) =V -T+psg enla f -fase (6.2.2)

ot

donde el tensor de esfuerzos totales (T) se expresa como:

T=—-pl+uy [Vu—i— (Vu)T} +1 (K‘— %.Uf) (V-u) (6.2.3)

donde u es el vector de velocidad del fluido, p es la presién del fluido, 17 es la viscosidad
dinédmica, K es la segunda viscosidad o viscosidad del bulk, y ps es la densidad del fluido y g es
el vector de gravedad. El lado izquierdo de la Ec. (6.2.2) toma en cuenta las fuerzas inerciales,
mientras que el lado derecho de la ecuacion considera las fuerzas de presion, fuerzas viscosas
y fuerzas de cuerpo gravitacional, respectivamente. En cuanto a las condiciones de frontera:
se considera no deslizamiento, n-u = 0, en todas las superficies sélidas, 27_ r; la velocidad se
considera uniforme a la entrada del lecho, u; ;,.;; y a la salida del lecho se considera la presién

como la atmosférica.



63

La ecuacién gobernante para describir la transferencia de calor se presenta en la Ec. (6.2.4). El
lado izquierdo de esta ecuacién representa la acumulacion de energfa y la conveccién, mientras
que el lado derecho representa la conduccion, la energia asociada con la dilatacion del fluido y

la disipacion viscosa, respectivamente.

IT;
PiCp g +PsCpyu- VT = V- (kyVTy) =
(6.2.4)

Ty (0
—f<ﬁ> (u-Vp)+17:Vu enlaf-fase
pr\9Ty/,

donde T es la temperatura del fluido, C,, ; es la capacidad térmica del fluido determinada a
presion constante y ks es la conductividad térmica del fluido. La Ec. (6.2.4) esta sujeta a las
siguientes condiciones de frontera: T;,; se fija a 192 °C a la entrada del lecho, mientras que
la condicién de flujo de calor, n- (kaTf) = 0, se aplica a la salida del lecho, &7¢_, .. Tyyarr €3

igual a 390 °C. La densidad del fluido esta relacionada con la presién y temperatura del fluido en

términos de las ecuacion de gas ideal:

Pr =P[Ry, (625

donde R, es la constante especifica de gas ideal para el aire. Durante las PRS, u¢, C, r y k¢

son calculadas como funcién de la temperatura local.

Fase solida

Debido a las caracteristicas del lecho, la transferencia de calor por conduccion es el tnico
mecanismo de transporte de calor considerado en la fase sélida. La ecuacién gobernante esta
dada como

dT;

pstysW = V. (ksVTy) in the s - phase (6.2.6)

donde T es la temperatura en la fase sélida y k; es la conductividad térmica del sélido. Para
conectar la transferencia de calor entre la fase sélida y fluida, se imponen dos condiciones
de frontera en la interfase s6lido-fluido: (1) continuidad del flux de calor, —ny_, - (kaTf) =

ng_ s (k;VTy); y (2) pseudo-equilibrio térmico, Ty = T;.
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Simulaciones pseudo-continuas

Ecuaciones gobernantes

El modelo pseudo-continuo propuesto aqui considera el dominio del lecho empacado de dos
fases como uno pseudo-homogéneo. Basado en las PRS realizadas a diferentes Re,, (Foumeny
y Ma, 1994; Behnam et al., 2013), el modelo hidrodinamico considera que la caida de presién
en las coordenadas radial y angular del tubo son despreciables, (Ap,) ~ (Apgy) ~ 0y, por lo
tanto, las correspondientes componentes de velocidad son cero también, (u,) ~ (ug) ~ 0. En
este escenario, la principal fuerza motora para la transferencia de movimiento es (Ap;) y por
ende, (u;)/ es la tinica componente de la velocidad que contribuye en el lecho empacado. Las
ecuaciones gobernantes de continuidad y transferencia de momentum, establecidas en términos
de la velocidad axial promedio intrinseca, {u.)/, esta dada por las Ecs. (4.2.1a) y (4.2.1b). Los
detalles de su derivacion siguiendo el método de promedio volumétrico puede encontrarse en
Whitaker (1986, 1996).

Fl lado izquierdo de la Ec. (4.2.1b) representa las fuerzas de inercia, mientras que en su lado
derecho: el primer término se relaciona con la fuerza motora de momentum, i.e, la caida
de presion; El segundo y tercer término toman en cuenta la disipacién viscosa molecular
ocasionada por la pared del tubo y el efecto de la dilatacién del fluido derivado de la condicién de
compresibilidad, respectivamente; y el cuarto término, F (r),, se relaciona con las interacciones
s6lido-fluido en el lecho empacado. Cabe mencionar que cuando las interacciones sélido-fluido
(F(r);) han sido determinadas usando la correlacién de Ergun (Ergun, 1952), las ecuaciones que
gobiernan la transferencia de cantidad de movimiento, dadas por las Ecs. (4.2.1a) y (4.2.1b), son
las bien conocidas ecuaciones de Navier-Stokes Darcy-Forchheimer (Papageorgiou y Froment,
1995; Foumeny y Ma, 1994; Nemec y Levec, 2005). La confiabilidad de estas ecuaciones depende
del célculo de la fraccion vacia y la permeabilidad aparente, ya que su adecuada determinacién
conduce a una buena caracterizacion de la caida de presién y la velocidad local en un lecho
empacado. Como condiciones de frontera, se considera una velocidad uniforme constante, (i),
en la entrada del tubo y una condicién de no deslizamiento en la pared del tubo, (u;)/ = 0. Se

considera presion atmosférica a la salida del lecho. Debido a las condiciones de flujo compresible,



6.2.2.2

65

la ecuacion. (6.2.5) se utiliza para la determinacién de la densidad del fluido. La ecuacién que
gobierna la transferencia de calor considerando el lecho empacado como pseudo-homogéneo se

establece como:

(£(r) () Cpy+ (1= (1)) PsCps) %+€(r)cp,f<l)>f (uz)? af;? _

) 82(T>+li<k 8(T>>

(6.2.7)

J— r—
“* 972 ror\ " or

Aqui, (p)/ y ps representan las densidades del fluido y sélido, respectivamente, C,, s y Cp s son
las capacidades térmicas del fluido y del sélido a presién constante, respectivamente, (u,)/ es
la velocidad intersticial y k., i representa la conductividad térmica efectiva en la direccién i.
Como se puede ver en la Ec. (6.2.7), los principales mecanismos de transporte de calor que se
consideran son la conduccion y la conveccion. La solucion del modelo esta sujeto a las siguientes

condiciones de frontera. La temperatura a la entrada del lecho es impuesta, T;,;.; = 192 ° C,

d(T
mientras que a la salida del lecho: {T) = 0. En la pared del lecho, la temperatura se considera
<
d(T
uniforme, 7,,,;; = 390 ° C, mientras que en el centro del reactor se considera simetria: ({r) =0.
r
Determinacion de la permeabilidad aparente
Dukhan et al. (2014) expresa la Ec. (2.2.3) en su forma vectorial como:
(i Py
D(r)=—= — 6.2.8
(1) = 45w s L)l ) (6:280)
e(r)’d e(r)’d
A(r) = —pz B(r)=—~~F_ (6.2.8b)
a(1—g(r)) B (1—g(r))

donde r(r,z,0) es le vector de posiciones y A(r) y B(r) son coeficientes que contienen la
informacion relacionada a la teoria del radio hidraulico aplicada a lechos empacados (Du Plessis
et al., 1994; Woudberg y Du Plessis, 2016). Basado en la metodologia de promedio volumétrico
(Whitaker, 1986), F(r) puede también ser representado en términos de la permeabilidad aparente

como sigue:

F(r) = u/H (1) (u) (629)
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donde H™!(r) es el tensor de permeabilidad aparente que contiene toda la informacién relacionada
con las interacciones sélido-fluido presentes en el lecho. De acuerdo con la definicién de la caida

de presién intrinseca, la Ec. (6.2.9) también se puede leer como:

—e(r)V{p)! (x); =D(r) = u/H ' (r) - (u)(r) (6.2.10)

del método de promedio volumétrico (Whitaker, 2013), la presi6n intrinseca esté definida como:

Vip)( /// Vp dv(x np dA(x) ; (6.2.11)
de tal manera que la Ec. (6.2.10) puede reescribirse como:
V(p)! (x); = —&(r)” ufH ) {u)(r) =
(6.2.12)
/ / / Vp dv (x np dA(x) ;

en la que 7 (x)

s f epresenta el area de las superficies sélidas contenidas dentro del volumen

V(x), y n es el correspondiente vector normal.

El primer término del lado derecho en la Ec. (6.2.12) representa el promedio intrinseco del
gradiente de presion, mientras que el segundo término considera el efecto de las superficies
sélidas sobre la presion, incluido el efecto de la «fuerza de forma», que es la componente principal
que influge en la magnitud de la fuerza de arrastre (Whitaker, 1968). Manipulando la Ec. (6.2.12),

el inverso del tensor de permeabilidad aparente se puede expresar de la siguiente manera:
wH (1) = e(r) (Sp — Vi) (w) - ((w)(w)) ™! (6.2.13)
aqui, las fuerzas superficiales (Sg) y volumétricas (V) se definen como:

np dA(x);

s~>f

VpdV(x);  (6.2.14)

La velocidad superficial promedio ((u)) se determina siguiendo la misma metodologia utilizada

para determinar la fraccién vacia, vea la Figura 5.2, y usando:

udV(x); (6.2.15)
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donde u es el vector de velocidad, y (u) representa el promedio superficial de la velocidad.
Las integrales superficiales son calculadas como sigue: primero se identifican y delimitan las
superficies de las particulas en contacto con el fluido (27 (x)s— ) contenidas en el j-ésimo

volumen V (x), luego se realiza la suma de cada elemento que representa la superficie sélida

(%(X)s%f):
/ [Qf(x)

donde ny es el vector normal y Ay es la superficie delimitada:

Nb
np dA(x); = bzl pnyAy (6.2.16)

s—f

| PSWAN v%)
ny=_——— Ay

1
A 6.2.17
||rt1 /\rtZH |rl1 rl2H ( )

= 5’
con 11 2 como el vector tangente asociado con la superficie. Las integrales de volumen se

calculan de manera similar.

Para finalizar lo anterior, la permeabilidad aparente es inicamente funcién de la informacién
local promedio sin la presencia de parametros a estimar mediante el ajuste de las observaciones
de caida de presion o velocidad, minimizando las incertidumbres asociadas a ello. Mediante el

uso de esta permeabilidad aparente, se determinan las interacciones sélido-fluido en la ecuacion

(4.2.1b):
F(r). = “fH(r)z_zl (uz) (6.2.18)

donde H(r)_;!, es una de las componentes del tensor H(r) y se obtiene de las PRS.
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6.3. Resultados y discusion

Simulaciones de particula resuelta (PRS)

Caida de presion

La precision y confiabilidad de los resultados numéricos en las PRS dependen en gran medida
de la calidad de la malla utilizada para discretizar el dominio de estudio. En este sentido,
se utiliza la componente axial del tensor de esfuerzos totales (calculado sobre la superficie
de particulas en zonas de alta velocidad) como una variable critica para evaluar y ajustar la
malla. Por brevedad, las pruebas de independencia de malla se muestran en la Figura 6.1. Las
simulaciones son consideradas precisas para una malla que consiste en alrededor de 33 millones
de elementos. La Figura 6.2 muestra las predicciones de la caida de presion macroscépica
obtenida de las PRS considerando condiciones de flujo compresible e incompresible. Para
validar las PRS, las predicciones de caida de presion se comparan con las obtenidas mediante
correlaciones bien aceptadas en la literatura (Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Ergun, 1952) y frente a
observaciones experimentales (Lopez-Isunza, 1983) obtenidas en un reactor de lecho empacado
a escala industrial enfriado por la pared y operado a Re,, que van desde 750-1750. El enfoque
de PRS que considera la compresibilidad del fluido es el tnico que describe correctamente las
observaciones de la caida de presién a diferentes Re,,. Por su parte, las PRS que consideran la
suposicion de flujo incompresible subestiman las observaciones en todos los Re,, mientras que
las correlaciones las sobrepredicen a Re), altos. Las predicciones de las PRS indican cémo la
compresibilidad del fluido afecta la magnitud de las interacciones sélido-fluido que impactan en
las resistencias inerciales. Examinando la densidad del fluido, su valor a lo largo del lecho es
menor para el flujo compresible que para el incompresible, de manera que la densidad varia
entre 0.55  0.74 kg m~> para el primero y tiene un valor de 1.20 kg m ™~ para la tiltima condicién
de flujo. Aunque en la literatura no hay predicciones que evalien el efecto del flujo compresible
sobre la caida de presion en un lecho empacado, hay evidencia de que éste afecta la transferencia
de cantidad de movimiento al aumentar la magnitud de la velocidad local, es decir, cuanto

mayor sea la caida de presion (fuerza impulsora de la transferencia de cantidad de movimiento),
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mayor es la magnitud de la velocidad local. Lo anterior, hasta ahora, concuerda con nuestras

predicciones de velocidad presentadas en la Seccién 6.3.2.1.

| | | | |
~J 3 ~ ~ N
(@) ~ \9) (@) e3¢

T T T T T

\ \ \ \ \

|
g
o0

T

|

Tensor total de esfuerzos, T, (Nm~2)

—80L ! ! ! ! ! ! !
10 15 20 25 30 35 40 45 50

Millones de elementos en malla

Figura 6.1: Sensibilidad de la componente axial del tensor de esfuerzos totales sobre algunas

superficies de las particulas respecto al niimero de elementos de malla.

Al igual que en este trabajo, las correlaciones desarrolladas por Ergun (1952) y Reichelt (1972),
usando pardmetros redeterminados por Eisfeld y Schnitzlein (2001), se han aplicado regularmente
para validar las PRS (Zhang et al., 2018; Guo et al., 2019b; Moghaddam et al., 2019). La correlaciéon
de Ergun se obtuvo, por un lado, utilizando informacién de lechos empacados que presentaban
d;/d, > 10, mientras que la correlacion de Reichelt revisada por Eisfeld y Schnitzlein (2001) se
desarroll6 manejando mas de 2300 observaciones recolectadas de lechos empacados usando
d;/d, en un rango de 1.62 a 50. Eisfeld y Schnitzlein (2001) elucidaron el impacto de d;/d,, y
Re,, en los valores de o y B, los parametros que cuantifican las interacciones sélido-fluido. Con
este fin, para nuestro caso de estudio, considerando las desviaciones de las correlaciones (Ergun,
1952; Eisfeld y Schnitzlein, 2001), la ecuacién de Ergun es capaz de predecir las observaciones
de caida de presion a Re,, inferiores a 1050, considerando adecuadamente las interacciones

sélido-fluido, aunque la fraccién vacia local y la permeabilidad se ven muy afectadas por el bajo
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d;/d, del sistema. Sin embargo, la ecuacién de Ergun sobrepredice la caida de presién en Re,,
mayor que 1050, como se observa en la Figura 6.2; esta prediccion errénea se ha asociado con

los valores de o y B utilizados en la correlacién (Foumeny y Ma, 1994; Bey y Eigenberger, 1997).

4
6x10
| —@— Observaciones (Lopez-Isunza, 1983)
5%10° - —I— Ergun (1952)
= —A— Eisfeld y Schnitzlein (2001)
E ) | —¢—PRS-C
; 4x10" 1 PRS-I
=2
< 4
= 3x10"
2
= 4
o 2x107 7
<
<
= 4
s 1x10"
@)
0

600 800 1000 1200 1400 1600 1800
Reynolds de particula, Re,

Figura 6.2: Comparacion entre la caida de presion obtenida a partir de las PRS considerando
condiciones de flujo compresible (PRS-C) o incompresible (PRS-I), correlaciones desarrolladas por
Ergun (1952) y Eisfeld y Schnitzlein (2001), y experimentacién en un reactor de lecho empacado

a escala industrial operado a Re,, desde 750-1750.

Varios trabajos (Mehta y Hawley, 1969; Brauer, 1960; Woudberg y Du Plessis, 2016) han abordado
el error de prediccion antes mencionado teniendo en cuenta el efecto del area superficial del
lecho en la representacion del didmetro hidraulico. Cohen y Metzner (1981) determinaron
las caidas de presién dividiendo la seccién transversal del tubo en varias zonas que eran una
funcién del d; /d,,. Castillo-Araiza y Lopez-Isunza (2008) recalcularon ¢t y 8 en la correlacién de
Ergun ajustando las observaciones de velocidad que permitieron la descripcién adecuada de la
magnitud de la velocidad en aquellas regiones de alta fraccién vacia, incluida la zona cercana

a la pared, omitiendo el uso de la llamada viscosidad efectiva en la ecuacién de transferencia
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de cantidad de movimiento. Varios autores (Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Castillo-Araiza et al.,
2007; Aparicio-Mauricio et al., 2017; Woudberg et al., 2019) redeterminaron & y 3 ajustando las
observaciones de caida de presion para tener en cuenta las interacciones sélido-fluido. En este
sentido, Eisfeld y Schnitzlein (2001) obtuvieron o y B como funciones del didmetro del lecho y
la fraccion vacia. Para nuestro objeto de estudio, esta tltima correlacion predice adecuadamente
las observaciones en Re;, de 750 a 1400; sin embargo, no es capaz de describir observaciones
en Re, magores que 1400. Conclusiones similares fueron obtenidas por Eisfeld y Schnitzlein
(2005) quienes predijeron los perfiles de velocidad usando esta correlacién para un lecho con
d;/d, = 9.3, teniendo predicciones inadecuadas en regiones de fracciones vacias y Re), altos.
Estos resultados elucidan la necesidad de hacer un anélisis mas detallado de las interacciones
sélido-fluido en un lecho empacado. Con este fin la Seccién 6.3.2.2 tiene como objetivo analizar

las interacciones solido-fluido mediante el uso de las PRS.

Campo de velocidad

Las Figuras 6.3 y 6.4 muestran los campos de velocidad en estado estacionario obtenidos por
las PRS considerando compresibilidad a Re, de 750 y 1750, respectivamente. Estas figuras
muestran cortes axiales y frontales de la magnitud de la velocidad en diferentes posiciones
radiales (r =0, r = 0.5d,, y r = 1.4d,,) y posiciones axiales (z = d),, z = 4d,, y z = 7d,,). En estas
simulaciones, la direccién del flujo es de abajo hacia arriba. Las zonas de estancamiento, las
regiones de aceleracion y desaceleracion y las regiones de acanalamiento se observan a lo largo
y ancho del reactor. Para un Re,, de 750, la magnitud de la velocidad local varfa de 0 2 9.8 m s !;
mientras que para un Re,, de 1750 varfa de 0 a 21 m s~!. Aunque la magnitud de la velocidad
muestra diferencias locales importantes para todo Re, (750-1750), de acuerdo con la literatura
(Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Magnico, 2009; Partopour y Dixon, 2017; Linsong et al.,
2018; Das et al., 2018; Mohanty et al., 2016; Moghaddam et al., 2019), el campo de velocidad
normalizado (u/u; enradq) cambia en la misma magnitud en todos los Re),, con valores de 0 a
7, dependiendo de la region dentro del lecho, lo que sugiere que las interacciones sélido-fluido

presentan un orden de magnitud similar en todas las condiciones de flujo estudiadas.

Analizando la informaci6n local, la magnitud de la velocidad excede la velocidad de entrada
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Direccion de flujo

Figura 6.3: Contorno de la magnitud de la velocidad a Re, = 750. Vista lateral de la celda
unitaria. a )r =0, b) r =0.5d, y ¢) r = 1.4d,,. Vista frontal de la celda unitaria: d) z=d,, e)

z2=4d,yf)z="1d,.
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Figura 6.4: Contorno de la magnitud de la velocidad a Re, = 1750. Vista lateral de la celda
unitaria. a )r =0, b) r =0.5d, y ¢) r = 1.4d,,. Vista frontal de la celda unitaria: d) z=d,, e)

z=4d,yf) z="1d,.
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superficial en regiones de alta fraccién vacia local (Partopour y Dixon, 2017; Linsong et al., 2018);
y, como también se senala en la literatura (Moghaddam et al., 2019), la magnitud de la velocidad
alcanza sus valores maximos en r = 0.5d,, y r = 1.4d,,, regiones que presentan alta fraccién
vacfa local y, por lo tanto, bajas resistencias al flujo. Con este fin, la presencia de valores altos
de fraccion vacia local alta conduce a velocidades intersticiales relativamente altas, como se
observa en las Figuras 6.3 y 6.4. De acuerdo con la teoria de la capa limite (Schlichting y Gersten,
2016), en un reactor de lecho empacado enfriado por la pared, esta alta velocidad local mejora
las tasas de transferencia de calor y masa alrededor de las superficies cataliticas y también la
tasa de transferencia de calor cerca de la pared, evitando o minimizando el incremento de la
temperatura alrededor de la zona del punto caliente, lo cual es fundamental para favorecer la
selectividad al producto deseado y minimizar la desactivacion del catalizador por mecanismos
reversibles o irreversibles (Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2010; Bartholomew, 2001). Por otro
lado, las bajas magnitudes de velocidad se identifican en puntos de estancamiento ubicados entre
contactos superficie-superficie, zonas de baja fracciéon vacia donde los esfuerzos de corte son
dominantes. Dado que los resultados locales en diferentes Re,, son similares a los discutidos

para Re;, de 750 y 1750, los campos de velocidad obtenidos a Re;, 1050 y 1400 no se presentan.

Dado que los puntos de estancamiento y el retromezclado afectan el rendimiento del reactor
de lecho empacado enfriado por la pared, debido a su impacto en las capas limite locales y,
por lo tanto, en los mecanismos interfaciales de transferencia de calor y masa (Lu et al., 2018;
Guardo et al., 2007), en las préximas lineas se lleva a cabo un andlisis de los mismos. La
Figura 6.5a muestra la componente z de la velocidad representando los puntos estancados y el
retromezclado, mientras que la Figura 6.5b muestra una representacién 3D de esta componente
de la velocidad pero representando solo las zonas de alta fraccién vacia en la celda unitaria.
Como se puede ver, los puntos de estancamiento, asociados con velocidades locales cercanas a
cero, se identifican en todas las direcciones dentro del lecho, particularmente en aquellas regiones
con una fraccién vacia baja (r = 0 y r = d,) donde los esfuerzos cortantes son dominantes,
como se comentd anteriormente. Hasta ahora, como se observa en varias contribuciones

(Moghaddam et al., 2019, 2020), cuanto mayor es la resistencia al flujo, menor es la magnitud de
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Figura 6.5: Componente axial de la velocidad a Re,, de 1750 considerando: a) puntos estancados

y retromezclado; y b) velocidades locales obtenidas a fracciones vacias altas en el lecho.

la fraccion vacia. El retromezclado, asociado a valores negativos de la componente de velocidad,
se identifica principalmente en el nicleo del lecho. Por otro lado, aunque las velocidades locales

alcanzan valores cercanos a 20 ms~! a Re » de 1750, la componente axial de la velocidad oscila

1

predominantemente entre 2 —9.5 ms™ ' en regiones de alta fraccién vacia. De hecho, como

se observo mas adelante durante el analisis de las PCS, la magnitud promedio de la velocidad,

graficada a lo largo del eje radial, también varfa de 0 a 9.5 ms~!.
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Simulaciones pseudo continuas (PCS)

Campo de velocidad y caida de presion

La Figura 6.6 muestra las predicciones de los perfiles de velocidad del modelo pseudo continuo
que incorpora las variaciones en las interacciones locales sélido-fluido a través de la permeabilidad
aparente (PSCM-PRS). Estas predicciones se comparan con las obtenidas por las PRS y el modelo
pseudo-continuo convencional (PSCM-ES) que cuantifica las interacciones solido-fluido a través
de la correlacién reportada por Eisfeld y Schnitzlein (2001). Las predicciones de la velocidad se
obtienen a Re, de 750 a 1750, condiciones de flujo encontradas durante la operacién industrial
de este tipo de lechos empacados (Lopez-Isunza, 1983; Castillo-Araiza et al., 2007). Debido a
la baja relacién d; /d, y al efecto de la pared en la disposicién del empaque, los enfoques CFD
predicen velocidades méximas en aquellas regiones de alta fraccion vacia, r = 0.5d, y r = 1.4d,,.
El modelo pseudo-continuo que utiliza informacién local a través del tensor de permeabilidad
aparente (PSCM-PRS) reproduce los perfiles de velocidad promedio de las PRS, validando la
capacidad de prediccién del PSCM-PRS.

La confianza de las predicciones dadas por el modelo pseudo-continuo (PSCM-PRS) es evaluada
de manera cuantitativa obteniendo el coeficiente de determinacién (R?). Los valores de R? oscilan
entre 0.945 y 0.963, tomando como referencia las PRS a Re,, de 750 a 1750. A partir de los
perfiles promedios obtenidos de las PRS se observa que el modelo pseudo-continuo convencional
usando la correlacion de Eisfeld y Schnitzlein (2001) da lugar a predicciones erréneas del perfil de
velocidad, lo que indica que las interacciones sélido-fluido no son cuantificadas correctamente en
zonas que presentan alta fraccion vacia. Esto esta en linea con los hallazgos de nuestro grupo de
investigacion (Aparicio-Mauricio et al., 2017; Gémez-Ramos et al., 2019), en los que la descripcion
de la velocidad pseudo-local solo ha sido posible cuando las interacciones sélido-fluido o los
descriptores hidrodinamicos se han cuantificado adecuadamente en zonas de alta fraccién vacia
en el lecho. Dado que los resultados de las PCS a diferentes Re, son similares a los discutidos
para Re,, de 750 y 1750, y por brevedad, los perfiles de velocidad obtenidos en otros Re,, (1050

y 1400) no son mostrados.
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Figura 6.6: Evaluacion de la capacidad de prediccion del modelo pseudo-continuo acoplado a

la correlacion de Eisfeld y Schnitzlein (2001) (PSCM-ES) y simulaciones de particula resuelta
(PSCM-PRS): a) Re,, 750, y b) Re,, 1750.
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6.3.2.2 Fuerzas de friccion y la permeabilidad aparente

Como se menciond anteriormente, la motivacion para la caracterizacion de pérdidas por friccion
radica en la necesidad de desarrollar un modelo pseudo-continuo adecuado para describir la
dindmica de fluidos en un reactor de lecho empacado que presenta bajas relaciones d;/d,,.
Entonces, cabe recordar que aunque la interaccion friccional entre el s6lido y el fluido en lechos
empacados ha sido examinada durante mas de un siglo y medio (Darcy, 1856; Forchheimer,
1901; Wang et al., 1999; Erdim et al., 2015), hoy en dia no existe un enfoque aceptado para
cuantificar las resistencias s6lido-fluido. El enfoque convencional ingenieril (Brinkman, 1949; Bey
y Eigenberger, 1997; Papageorgiou y Froment, 1995), que acopla una correlacién de caida de
presion (basada en el concepto de radio hidraulico) a las ecuaciones de Navier-Stokes ha llevado
a predicciones cuestionables de los perfiles de velocidad. Esto ha sido asociado con desviaciones
(10-16%) de las correlaciones que predicen las observaciones de caida de presién (Ergun, 1952;
Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Nemec y Levec, 2005) y su incapacidad para cuantificar las pérdidas

por friccién en zonas de alta fraccién vacia (Reichelt, 1972).

De lo anterior, nuestra hipétesis de investigacion se basa en la confiabilidad del enfoque de las
PRS para determinar las pérdidas por friccion locales, incluyendo el efecto de la baja relacion
d;/d, tanto en la distribucién de la fraccién vacia como en la permeabilidad aparente en el
nicleo y cerca de la pared del tubo. La Figura 6.7 muestra las pérdidas por friccion relacionadas
con las fuerzas superficiales (Sr) y volumétricas (V) involucradas en la permeabilidad aparente
a Re,, 1750. Estas fuerzas, obtenidas de las PRS usando las Ecs. (6.2.13)-(6.2.14), se transfieren
al PSCM-PRS permitiendo la descripcion del perfil de velocidad y caida de presion en el lecho
empacado. Las fuerzas superficiales muestran un comportamiento opuesto al de la fracciéon
vacfa y al perfil de velocidad, esto indica mayores pérdidas de energia en zonas de baja fracciéon
vacia, y viceversa. Mientras que las fuerzas volumétricas siguen la tendencia de los perfiles de
velocidad y fraccion vacia. La determinacion de las fuerzas de friccién conducen al célculo de la
permeabilidad aparente, definida en la Ec. (6.2.13), uno de los descriptores hidrodindmicos que
cuantifican las interacciones sélido-fluido. La Figura 6.8a muestra el perfil de permeabilidad

aparente a Re,, de 1750. Aunque a partir de las PRS, se pueden determinar diferentes componentes
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Figura 6.7: Relacion entre la fraccion vacia y la magnitud de la velocidad superficial con las
fuerzas: a) superficiales y b) volumétricas relacionadas a las pérdidas de friccion considerando

Re,, de 1750.
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del tensor, aqui la componente H; es la tinica examinada por su importancia en la prediccién
del perfil de velocidad usando el modelo pseudo-continuo dado por las Ecs. (4.2.1b,6.2.7 y
6.2.18). Como se puede ver, cuanto mayor es la fraccién vacia, mayor es la permeabilidad, lo
que concuerda con los perfiles de pérdidas por friccion y los perfiles de velocidad encontrados a
través del lecho, es decir, se identifican mayores velocidades en las zonas de mayor fraccién vacia
y mayor permeabilidad, y viceversa. Lo anterior esta en linea con los fundamentos del radio
hidraulico (Du Plessis et al., 1994; Woudberg et al., 2019). Por brevedad, la investigacién de las
fuerzas de friccién y la permeabilidad solo se presenta para un Re;, ya que su comportamiento

es similar en forma y magnitud para los otros Re), estudiados en esta tesis.

Se han atribuido dos efectos contrarios a la pared del lecho empacado que presenta un d; /d,, > 8:
la pared aumenta la velocidad local debido a la alta fraccién vacia local en esta regi6n, mientras
que disminuye la velocidad local a cero debido al esfuerzo cortante ocasionado por su superficie.
Por otro lado, en un lecho empacado que presenta un d; /d, < 8, no solo cerca de la pared del
lecho estan presentes zonas de alta fraccién vacia que impactan en la dindmica de fluidos sino
que pueden encontrarse en varias regiones a lo largo del radio. La mayoria de los autores han
desarrollado ecuaciones heuristicas (Ergun, 1952; Brauer, 1960; Mehta y Hawley, 1969; Fahien y
Schriver, 1983; Eisfeld y Schnitzlein, 2001; Montillet et al., 2007) para cuantificar interacciones
s6lido-fluido en lechos empacados con altas relaciones d; /d), sin embargo, éstas han fallado al
describir las pérdidas por friccion en lechos que presentan bajas relaciones d; /d,, (Erdim et al.,
2015). Algunos autores (Eisfeld y Schnitzlein, 2005; du Plessis y Woudberg, 2008) han dirigido sus
investigaciones a desarrollar correlaciones para cuantificar interacciones sélido-fluido en lechos
que presentan bajas relaciones d; /d,, sin embargo, solo han sido capaz de describir las pérdidas
por friccion en el nicleo del lecho, fallando en la descripcién de las interacciones sélido-fluido
cerca de la pared. Analizando las correlaciones reportadas en la literatura, todas ellas fallaron en

describir las interacciones sélido-fluido en zonas de alta fraccién vacia.

La Figura 6.8 muestra las predicciones de la permeabilidad aparente y la velocidad pseudo-local

determinadas a Re, = 1750. Estas predicciones se obtienen acoplando varias correlaciones
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Figura 6.8: a) Permeabilidad aparente determinada a Re, de 1750 usando: simulaciones de
particula resuelta (H,.-PRS), la correlacién de Fahien y Schriver (1983) (H,,-FO), la correlacion
modificada de Fahien y Schriver (H,.-FM) y la correlacién de Eisfeld y Schnitzlein (2001) (H,-ES);
y b) perfiles de velocidad superficial promedio obtenidos de: PRS y el modelo pseudo-continuo
usando H,,-FM o H,,-PRS.
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heuristicas a las ecuaciones de Navier-Stokes para evaluar su confiabilidad en la descripcién de
las interacciones s6lido-fluido. Tomando como referencia la permeabilidad aparente determinada
a través de las PRS, la correlacién desarrollada por Eisfeld y Schnitzlein (2001) no logra describir
las interacciones solido-fluido cerca de la pared, prediciendo resultados opuestos a los obtenidos
a partir de simulaciones locales, ver Figura 6.8a. Como consecuencia de esto, aqui se emplean
PRS para desarrollar una correlacién que tenga en cuenta las interacciones sélido-fluido en el
lecho empacado. Revisando la literatura (Erdim et al., 2015), aqui se prefiere la correlacion
de Fahien y Schriver (1983) para considerar la informacién local relacionada con las fuerzas
de friccién en zonas de alta y baja fraccién vacia; en su correlacién de caida de presion, la
permeabilidad aparente se lee:

ure'd;

. (6.3.1)
au(1—e)’e3d, +pB (1 - &) 3d3 ()

A
H,=K_ =

Durante la solucién del PSCM teniendo en cuenta la correlacién de Fahein y Schriver, la
permeabilidad aparente se subestima en el la regién del nicleo del lecho, mientras que se

sobreestima cerca de la pared. Debido a este resultado, & y B se redefinen de la siguiente

manera:
0.155
480¢ 0.045¢075
flp - ma f2p - m (632b)

Aunque los detalles de la correlacién de Fahien y Schriver se pueden revisar en literatura (Fahien
y Schriver, 1983; Erdim et al., 2015), la reparametrizaciéon de & y B pretende capturar el impacto
de la relacién d;/d,, en la distribucién de la fraccién vacia. Es de sefalarse que la propuesta
de (¢) durante la determinacién de & y B pondera resistencias viscosas e inerciales localizadas
en zonas de alta fraccion vacia. Como se observa en la Figura 6.8a, esta propuesta conduce
a una adecuada prediccion de la permeabilidad aparente en las zonas del nicleo y la pared,
teniendo una adecuada cuantificacién de las interacciones solido-fluido. A su vez, esto da lugar a
predicciones adecuadas de la velocidad pseudo-local, indicando la capacidad de la correlacién
reparametrizada para explicar el efecto de la baja relacién d;/d, en la determinaci6n de las

pérdidas por friccion.



82

10

° Re 1750 a) o
o Re 1400 °
Re 1050
Re 750

Velocidad (u ) (ms'l)

0.004 0.006 0.008 0.010 0.012

Posicion radial, r(m)

j e p dio PRS - ---Re 1050
640 romedio -« -Re 1400
1 --—--Re 1750

s T s

(@)
[\
)
I 1
=

520- /VT

V= VoY=V =V=V=V=Y=y=ymy=y=v-V

5001

480 IIIIIIIIIIIII T T T T T T T T T

0.000  0.002 0.004 0.006 0.008 0.010 0.012
Posicion radial, r(m)

Figura 6.9: a) Perfiles de velocidad promedio incluyendo o despreciando el efecto de la
compresibilidad bajo condiciones no isotérmicas a diferente Re, (750-1750). Simbolos representan
flujo compresible y las lineas continuas representan flujo incompresible. (b) Perfiles de temperatura
obtenidos del modelo pseudo continuo (PSCM-PRS) y promedio de simulaciones de particula

resuelta (promedio PRS) a Re, (750-1750).
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Figura 6.10: Perfiles de fraccién vacia y densidad obtenidos a Re, (750-1750).

6.3.2.3 Trabajo de compresién

Si bien, en las tltimas décadas, la literatura ha evaluado la dindmica de fluidos en lechos
empacados con bajas relaciones d; /d,, por medio de enfoques PRS o PCS, su estudio solo ha
considerado condiciones de flujo incompresible isotérmico o no isotérmico. Sin embargo, en
un escenario realista, las variaciones locales de presion y temperatura en un lecho empacado,
impactan en la densidad de la fase fluida como se observa en algunas contribuciones (Sézen y
Vafai, 1991; Foumeny y Ma, 1994). La Figura 6.9 muestra los perfiles de velocidad y temperatura
obtenidos en el lecho considerando o no las condiciones de compresibilidad en el flujo a Re,,
que van desde 750-1750. Con el objetivo de mostrar el impacto de la tasa de flujo volumétrico
en el trabajo de compresién, la Figura 6.10 muestra el perfil de densidad en Re, de 750 a
1750. Como se puede observar, la compresibilidad del fluido impacta en las velocidades locales,
dependiendo de la magnitud de la presion local, Re,, no isotermalidad y fraccién vacia local.

Incluso si el nimero de Mach es pequenio (Ma< 0.03), la compresibilidad del fluido influye en
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las pérdidas por friccién locales debidas a las resistencias de inercia, afectando la magnitud
de las velocidades locales, esencialmente en las zonas de alta fraccion vacia, incluida la zona
cercana a la pared del tubo. En comparacién con los resultados obtenidos en condiciones de flujo
isotérmico incompresible, el trabajo de compresién no isotérmico conduce a valores mayores de

la velocidad local, siendo mas visible a Re), altos, como se discuti6 anteriormente.

El trabajo de compresion bajo condiciones no isotérmicas provoca un perfil de densidad que
es funcién tanto de la temperatura local como del arreglo geométrico del empaque. El perfil
de densidad no es uniforme en la direccién radial del tubo, como se observa en la Figura 6.10
debido principalmente a las variaciones de la temperatura y de la fraccién vacia. La magnitud de
la densidad local minimiza el impacto de las resistencias s6lido-fluido, siendo mas significativo
en aquellas zonas de alta fraccién vacia. La fraccién vacia local y el Re, influgen en las presiones
locales, las temperaturas locales y las densidades locales, es decir, cuanto mayor sea el Re,,
o la fraccion vacia local, menor sera la densidad del fluido. Cabe mencionar que durante las
simulaciones se consideran dos casos en cuanto a la viscosidad del fluido, en uno de ellos esta
propiedad termodindmica se mantiene constante a lo largo de todo el lecho, y en el otro caso esta
varfa en funcién de la temperatura del lecho, sin embargo, las presiones y velocidades locales
son idénticas en ambas situaciones, como también se observa en la contribuciéon de Foumeny y
Ma (1994). Estos resultados, junto con los obtenidos para lechos empacados con alta relacién
d;/d, (> 20) (Foumeny y Ma, 1994; Jakobsen et al., 2002), sugieren la necesidad de considerar
el trabajo de compresion en la caracterizacién de la dindmica de fluidos en un lecho empacado

considerando baja relacién d, /d,,.

Para cuantificar el trabajo de compresion, se determina la divergencia del campo de velocidad
(V-u). LaFigura 6.11 muestra una vista 3D de la divergencia del campo de velocidad (V-u)a Re,,
en el intervalo 750-1750. La divergencia de este campo vectorial estd intrinsecamente conectada
a las propiedades del fluido y cambios en el volumen del fluido. La expansién del fluido se asocia
con una divergencia de la velocidad positiva, mientras que la contraccién del fluido se relaciona

con una divergencia de la velocidad negativa. Entonces, la compresién y expansion del fluido
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ocurren en el empaque debido a los efectos locales ocasionados por las fuerzas superficiales y
volumétricas, los cuales afectan las propiedades del fluido, como la densidad. Del anélisis de la
divergencia de la velocidad, el fluido presenta un comportamiento compresible diferente a todos

los Re,, estudiados.



6.4. Conclusiones preliminares

En este capitulo propone un enfoque de modelado pseudo-continuo para describir el flujo
compresible de un fluido Newtoniano en un reactor de lecho empacado a escala industrial
que presenta una relacién d;/d,, de alrededor de 3 a nimeros de Reynolds de particula en
el intervalo 750-1750. De manera novedosa, el desarrollo del modelo pseudo-continuo utiliza
informacion local obtenida de las PRS. Debido a que las PRS predicen con éxito la fraccion vacia
y la caida de presion, la informacién local se considera confiable para determinar los descriptores
hidrodinamicos requeridos por el modelo pseudo-continuo. Los perfiles de velocidad obtenidos
del modelo pseudo-continuo son idénticos a los obtenidos por las PRS y el modelo convencional
de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer. Ademas, todos estos enfoques conducen a perfiles de
velocidad similares a los aceptados para el reactor de lecho empacado en estudio (Giese et al., 1998;
Béttega et al., 2007, 2011), validando su confiabilidad. Por lo tanto, la informacién sélido-fluido
obtenida de las PRS se utiliza para el desarrollo de una correlacién modificada, que incluye el
efecto de la baja relacion d; /d,, durante la cuantificacién de las pérdidas por friccién debido a las
resistencias viscosa e inercial. Finalmente, los resultados obtenidos al evaluar el efecto del trabajo
de compresion no isotérmico en la dindmica de fluidos indican la necesidad de considerarlo
durante el modelado del reactor de lecho empacado que presenta baja relacién d; /d),. El trabajo
de compresi6én depende de la informacion local, incluida la fraccién vacia y la temperatura.

Dado que el enfoque hidrodinamico propuesto en este trabajo se basa en la confiabilidad actual
de las técnicas de simulacion local y del promedio volumétrico, su aplicabilidad puede extenderse
con confianza a otros lechos empacados con d; /d, mayores o menores. Desde este punto de
vista, el principal desafio para su aplicacion a la descripcién de la hidrodinamica en lechos
empacados con diferentes d; /d,, serfa la identificacién de una celda unitaria representativa que
permita la caracterizacién confiable de descriptores hidrodindmicos en tiempos de cémputo

razonables.
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7.1. Introduccion

Una adecuada caracterizacion de la transferencia de calor es esencial para predecir los perfiles
de temperatura y los puntos calientes que pueden aparecer en un WCPBR (Schliinder, 1968;
Papageorgiou y Froment, 1995; Castillo-Araiza et al., 2007). A lo largo de los afos, se han
desarrollado diferentes tipos de estudios sobre transferencia de calor para describir los perfiles de
temperatura axial y radial , y analizar la distorsion resultante como consecuencia de la dindmica
de fluidos en un WCPBR (Stanek y Szekely, 1973; Papageorgiou y Froment, 1995). Dentro de
estos estudios, se ha puesto especial interés en las metodologias para determinar los coeficientes
de transporte de calor, entre ellos la conductividad térmica efectiva (Schliinder, 1968; Cheng
y Vortmeyer, 1988), los coeficientes de transferencia de calor interfaciales fluido-catalizador y
fluido-pared del tubo (Vortmeyer y Haidegger, 1991; Wehinger et al., 2015; Gupta et al., 1974),
ya que estos coeficientes influgen en la predicciéon de la magnitud y ubicacién de los puntos
calientes (Paterson y Carberry, 1983). No obstante, hasta la fecha no se tiene una metodologia

totalmente aceptada para caracterizar estos descriptores de transporte.

La determinacién de k,¢r , y hy, se ha llevado a cabo mediante un anélisis de regresion. Se
disenian experimentos en ausencia de reaccion, y se propone un modelo pseudo-continuo
para ajustar las observaciones correspondientes. No obstante, k.77 - y h,, presentan una alta
correlacion estadistica, lo que conduce a incertidumbres en su valor (Lerou y Froment, 1977; Li y
Finlayson, 1977). Por esta razén, algunas metodologias prefieren evitar el uso de 4,, y, en su lugar,
utilizar tnicamente una conductividad térmica efectiva, bajo la restriccién de que se conoce la
temperatura de la pared y que en la zona cercana a la pared se describe adecuadamente el impacto
de la hidrodinamica en la transferencia de calor (Tsotsas y Schliinder, 1990; Castillo-Araiza et al.,
2007). Debido a lo anterior, las correlaciones para determinar £,, y k. 7,» como funcién del flujo,
el Re, y las relaciones d; /d,, presentan incertidumbres cuando son desarrolladas para un lecho

empacado con baja d; /d,, (Paterson y Carberry, 1983).

En las dltimas dos décadas, la literatura sobre transferencia de calor en lechos empacados ha
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reportado el uso de simulaciones a nivel local para determinar los coeficientes de transporte de
calor (Derkx y Dixon, 1996; Dixon, 2012; Dixon et al., 2012; Chen et al., 2016; Das et al., 2018;
Wang et al., 2019), ya sea simulaciones a nivel de DEM (Moscardini et al., 2018; Chen et al., 2019)
o DEM-PRS (Nijemeisland y Dixon, 2001; Wang et al., 2019; Wu et al., 2017; Chen et al., 2016).
Durante las simulaciones DEM-PRS la geometria del lecho es construida de manera sintética, la
geometria resultante se utiliza para simular la hidrodindmica y su impacto en la transferencia de
calor simultdneamente. Logtenberg et al. (1999b) determinaron la conductividad térmica efectiva
de un lecho empacado a partir del un anélisis de regresiéon donde un modelo pseudo-continuo
de transferencia de calor se utiliza para ajustar los perfiles de temperatura obtenidos de las
DEM-PRS considerando un lecho compuesto de 8-10 particulas. Siguiendo la metodologia de
Logtenberg et al. (1999b), Moghaddam et al. (2021) realizaron la estimacién de los descriptores
de transporte de calor en lechos empacados considerando empaques esféricos, cilindricos y
anillos rasching. Para la estimacion, se propone el uso de un modelo 2D de transferencia de
calor que considera flujo pistén y donde los descriptores de transporte de calor se estiman
por un método de regresion no lineal. Los ajustes presentan desviaciones de la temperatura
de alrededor de 50 grados. Aunque este enfoque de modelado ha funcionado para describir
observaciones experimentales, la determinacion de los descriptores de transporte de calor atn
tiene limitaciones por las suposiciones en el modelo pseudo-continuo propuesto para llevar a
cabo el andlisis de regresion. Para evitar esto, Mendes et al. (2013) utilizan la informacién de las
PRS para determinar la conductividad térmica efectiva a partir de las ecuaciones constitutivas y
los gradientes de temperatura promedio localizados en superficies especificas dentro del lecho
empacado. Algunos otros trabajos han seguido esta metodologia para determinar los descriptores
de transferencia de calor (Wang et al., 2019; Kovalev y Gusarov, 2017; Krishnan et al., 2006a), no
obstante, sélo se reporta un tnico valor de la k. 7 sin considerar de manera explicita el efecto
de la estructura y la hidrodindmica en su determinacién. Trabajos sobre PCS (Papageorgiou
y Froment, 1995; Lerou y Froment, 1977),han mostrado que los cambios estructurales en la
direccion radial que se tiene en un WCPBR con d; /d,, < 8 se deben incorporar en los coeficientes

de transporte dependientes para mejorar la capacidad de descripcion de los modelos.
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Aunque las PRS han permitido obtener descriptores de transporte de calor sin la necesidad de
utilizar dispositivos invasivos que distorsionan las mediciones de temperatura, éstas requieren de
geometrias del lecho lo mas realistas posibles con el fin de obtener simulaciones confiables. Sin
embrago, esto puede llevar a geometrias complicadas en las que se tiene un gran ntimero de
puntos de contactos, que deben ser tratados cuidadosamente para evitar la creacion de mallas
muy sesgadas en las regiones de contacto y, en consecuencia, problemas de convergencia de las
simulaciones. Una evaluaci6n detallada de los enfoques de tratamiento de puntos de contacto fue
realizada por Dixon et al. (2013) quienes revisaron métodos globales que incluyen la concepcién
de brecha, superposicién y la incorporacién de puentes cilindricos que conectan las particulas.
Sus resultados indican que el método de tratamiento de los contactos entre particulas influye
drasticamente en la prediccion de los perfiles de temperatura, recomendando el uso de puentes

entre particulas y particula-pared.

Un punto importante en el modelado de un WCPBR donde tienen lugar reacciones altamente
exotérmicas, es la caracterizacion de la transferencia de calor interfacial, esencialmente cuando
las velocidades de reaccion de la superficie catalitica son altas, y la particula se debe enfriar con
el fluido que la rodea. Para esto, es necesario determinar coeficientes de transporte de calor
interfacial confiables que caractericen las limitaciones al transporte presente en las interfases
so6lido-fluido. Para ello, diferentes metodologias han sido presentadas en la literatura. Gillespie
et al. (1968) proponen la determinacién a partir de experimentos de los coeficientes de transporte
de calor interfacial (hg). Sus experimentos consideran una esfera de latén (calentada desde
el centro por resistencia eléctrica) inmersa en una corriente de aire. Durante el experimento
se realizaron mediciones de temperaturas de la superficie de la esfera y del aire que fluye a
través de ésta, asi también se determiné el flujo de calor. Sus resultados muestran la presencia
de resistencias al transporte de calor interfacial en las zonas posteriores de las particulas en
la direccién normal al flujo de alimentacién. Este efecto se relacioné con la presencia de una
capa limite con mayor espesor en esta zona, donde se tiene flujo estancado debido al disefio
del experimento. Aunado, a lo anterior, algunas perturbaciones al experimento se debieron a

la presencia de los termopares. Por otro lado, para evitar las perturbaciones en las mediciones
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por el uso de métodos invasivos, el i se ha determinado usando las PRS. En su mayoria este
coeficiente se determina como un tnico valor y no considera de manera explicita el efecto de
la variacién estructural del lecho en su magnitud (Romkes et al., 2003; Yuan et al., 2019), atn
cuando se sabe que el i depende directamente de los perfiles locales de velocidad presentes en
el lecho. Teruel y Diaz (2013) demostré su dependencia con la posicién. Sin embargo, en este

trabajo se considerd un caso bidimensional con una estructura simple y Re,, bajos.

Dada la compleja red de intersticios presente en un WCPBR, la determinacion de los descriptores
de transporte de calor se considera una tarea dificil, pero esencial para su modelado. En
este capitulo se presenta una propuesta multiescala para la determinacion de descriptores de
transporte de calor que consiste en el uso de informacién proveniente de las PRS. Los detalles de

esta propuesta son presentados a continuacion.



7.2.1

7.2. Metodologia

Se presenta la metodologia para la caracterizacion del transporte radial y axial de calor en
un reactor de lecho empacado a escala industrial donde se estudia un tnico tubo. Detalles
del sistema experimental y procedimientos pueden encontrarse en Che-Galicia et al. (2020) y
Lopez-Isunza (1983). En lo que sigue se presenta la metodologia utilizada para realizar las PRS, y
determinar los descriptores de transporte de calor considerando de manera explicita el efecto
de la micro estructura del lecho. El procedimiento se valida utilizando estos descriptores en un
modelo pseudo-continuo para describir los perfiles de temperatura obtenidos a partir de las PRS.
Los descriptores que se determinan son las conductividades térmicas efectivas (kefr - Y ket ;) 3 €l

coeficiente de transporte de calor interparticula (4¢).

Descriptores de transporte de calor

La determinaci6n de las conductividades térmicas efectivas axial y radial, utilizando el promedio

superficial de la informacion local obtenida de las PRS, se basa en la siguiente expresién:

2//( aT@)dA X),
2// (5 )

donde x; representa las coordenadas axisimétricas (x| = r, x = z) y € = s, f representa las fases

(7.2.1)

keff X

solido y fluido. Note que para el célculo de la conductividad térmica radial se requiere de un

cambio de las coordenadas para transferir la informacién de las PRS a las PCS.

A diferencia de los trabajos reportados en la literatura donde la determinacion de las conductividades
térmicas efectivas se realiza a través de la homogeneizacion de la informacion local que se obtiene
de las PRS para determinar un valor dnico de los descriptores (Wang et al., 2019; Krishnan et al.,
2006b; Tsory et al., 2013), en esta investigacién, debido a la baja relacién d; /d), se determinan

los descriptores de transporte de calor como funcién de la estructura, en particular de la posicién
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radial. Para esto, se calcula ke ,, en diferentes cortes distribuidos a lo largo del radio del tubo,
identificados por el subindice j. En la Ec. (7.2.1), el numerador representa el flujo de calor
promedio que se transfiere en la direccién x; a través de las laminas de corte localizadas en r;,
que contienen fase sélida, fluido o ambas. Por su parte, el denominador representa el promedio

del gradiente de temperatura presente en la j-ésima lamina.

Debido a los cambios en la estructura radial de los reactores de lecho empacado que presentan
baja relacién d;/d), y la alta dependencia del coeficiente /¢ respecto a la hidrodinamica, es
necesaria la determinacion del coeficiente 4G como funcién de la posicion radial. Para ello, se
determina el perfil radial del coeficiente de transferencia de calor interfacial a partir del flujo de
calor presente en la interfaz sélido-fluido a lo largo de la posicién radial del reactor

/ / ne - (—kVT;) dA(X),

o (X)
hg(rj) = —

s=f,J
A(X)sr <<Tf>j - <T~‘f>f>

aqui, (Tr) y (T;s) representan las temperaturas promedio en el fluido y en la interfaz sélido-fluido,

(7.2.2)

respectivamente. A (X)s — f, j es la seccion transversal de las particulas en la envoltura formada
por las ldminas r; y r;_1 que estan en contacto con el fluido. Durante la operacién del lecho
empacado, la generacién de calor, como resultado de la reaccion exotérmica, se transfiere desde
las particulas al fluido. Por lo tanto, en la determinacién del coeficiente A, el vector normal
n,_, ; apunta desde el sélido hacia el fluido. Como comentario final, es importante senalar que
hasta este punto los descriptores de transferencia de calor se han determinado directamente a
partir de informacion local, sin la necesidad de utilizar parametros estimados, lo que minimiza
las incertidumbres y elimina las correlaciones estadisticas entre los parametros de transporte de

calor (Castillo-Araiza et al., 2007; Romero-Limones et al., 2023).

Experimentos computacionales usando PRS

Con el objetivo de comprender las contribuciones estéticas y dinamicas que conforman la
conductividad térmica efectiva, se proponen dos clases de experimentos computacionales usando

la celda unitaria. Por un lado, se realizaran simulaciones para caracterizar la contribucién estatica,
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en las que se considerara al fluido como estatico. Por otro lado, para caracterizar la contribucién
dindmica, se considerara que el fluido estd en movimiento, lo que dara lugar a mecanismos de

transporte compuestos.

Fluido estatico

Un mecanismo basico que debe modelarse en la transferencia de calor dentro de un lecho
empacado es la conduccién térmica bajo condiciones donde el fluido se considera sin movimiento
en el lecho. Considerar el fluido sin movimiento permite obtener coeficientes efectivos que
consideren mecanismos puramente conductivos: conduccion a través del sélido, a través del
fluido y conduccion solido-sélido por la presencia de los contactos que se encuentran distribuidos
en todas direcciones. Por lo que se busca que todos estos mecanismos sean capturados en
las conductividades térmicas efectivas axial y radial, razén por la que se deben separar las
contribuciones en cada una de las direcciones. Para esto se llevan a cabo experimentos
computacionales independientes que permiten analizar la transferencia de calor axial y radial en

condiciones de fluido estético.

El primer experimento busca caracterizar la transferencia de calor axial y consiste en imponer
diferencias de temperatura entre la entrada y la salida de la celda unitaria. Para evitar pérdidas de
energia radial, la pared del lecho se considera adiabatica y por lo tanto, el transporte conductivo

unicamente se llevard a cabo en la direccidén axial.

El segundo experimento tiene como objetivo caracterizar el transporte de calor radial de calor
a partir de generar diferencias de temperatura entre la pared y el centro del lecho empacado.
Para evitar pérdidas de energia, la entrada y salida del lecho se consideran como adiabéticas,
lo que favorece el transporte radial de calor y aisla la presencia de transporte de calor en otras
direcciones. En estos experimentos los balances de energfa en la fase s6lida y la fluida inicamente

consideran la conduccién de calor. Las ecuaciones gobernantes que describen el transporte de
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energia en la fase sélida y la fluida estdn dadas por

0=V-(ksVTy) (7.2.3)

0=V (kVT;) (7.2.4)

donde Ty y T son la temperatura del fluido y del sélido y k¢ y &, son la conductividad térmica
del fluido y sélido, respectivamente. Las siguientes condiciones de frontera son impuestas. i) Para
el caso de conduccion axial, la temperatura a la entrada de lecho es impuesta a 7;,, = 380°C y la
temperatura de la salida a 7,,,; = 400°C. En la pared del tubo se impone la condicién de no flujo
de calor tanto para el fluido (n- (k;VTy) = 0 como para el sélido n - (k;VT) = 0). ii) En el caso
de conduccion radial, la temperatura de la pared se mantuvo fija a 7 = T,,,;; = 400°C mientras
que en el centro del lecho la temperatura se fijé a 7. = 380°C, la entrada y salida del lecho se
mantuvieron adiabaticas (n - (kyVTy) = 0). Para crear la conexi6n entre el sélido y el fluido se
imponen dos condiciones de frontera adicionales en la interfase sélido-fluido, la continuidad del

flujo de calor (—ny_s - (kyVTy) =ny_, - (ksVTy)) y la continuidad de la temperatura (T = T5).

Fluido en movimiento

El transporte de calor se ve influenciado por los diferentes mecanismos de transporte que
motivan el movimiento del fluido, el transporte de calor por conveccién natural y forzada asi
como mecanismos de dispersion producto del retromezclado del fluido. Aunque cada una de
estas contribuciones no se pueden separar, al menos no en este trabajo, su contribucion global
puede ser capturada en las conductividades térmicas efectivas axial y radial. Entonces, con el fin
de determinar el efecto de la hidrodindmica sobre el transporte de calor en lechos empacados,
se llevan a cabo experimentos computacionales que consisten en resolver la dindmica del fluido
y el transporte de calor conjugado simultdneamente. Para ello se consideran tres condiciones
de flujo (Re, = 750, 1050 y 1400) para los que se cuentan con mediciones de temperatura
axiales y radiales tomadas en un reactor de lecho empacado a escala industrial (Lopez-Isunza,
1983). Las Ecs. (6.2.1) a (6.2.6) son resueltas considerando condiciones de frontera para el
transporte de calor como sigue: primero en la pared del tubo la temperatura es impuesta a
T,yai1 = 400°C mientras que en la entrada del lecho la temperatura es 7;, = 380°C, produciendo

una diferencia de temperatura de 20 grados celcius. Esta diferencia de temperatura generada
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entre la entrada y la salida son adecuadas para caracterizar la transferencia de calor, pues esta
diferencia de temperatura es similar a la encontrada en el sistema experimental cuando se
consideran muestras del mismo tamario que la celda unitaria. Finalmente, para crear la conexién
entre el sélido y el fluido se imponen dos condiciones de frontera adicionales en la interfase
solido-fluido, la continuidad del flux de calor (—ny_- (k;VTy) =ny_, - (k;VTy)) y continuidad
de la temperatura (Ty = Tj).
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7.3. Resultados y discusion

Simulaciones de particula resuelta

Prediccion del Nusselt

Las PRS para describir la transferencia de calor en el lecho empacado se evaltan de manera
preliminar al predecir el nimero de Nusselt (Nu = hgd),/ky). Este nimero adimensional se
selecciona ya que su definicién incluye el impacto de la dindmica de fluidos sobre el transporte
de calor interfacial (Augier et al., 2010; Guo et al., 2019a), y es una primera aproximacién para
evaluar la confianza de las PRS. La Figura 7.1 muestra el nimero de Nusselt para Re,, en el
rango 750-1400 obtenido a través de la determinacion de hg siguiendo la Ec. (7.2.2). El Nu
obtenido a partir de las PRS (Nu-PRS) se compara con valores de este nimero adimensional que
provienen de correlaciones reportadas en la literatura (Gupta et al., 1974; Wakao et al., 1979;
Gunn, 1978). El Nu determinado a partir de PRS varia entre 28 a 36 para un Re, entre 750 y
1400, respectivamente. Su incremento con el Re,, captura el impacto de la dindmica de fluidos
en la velocidad de transferencia de calor interfacial. De acuerdo con la teoria de capa limite,
este incremento en el Nu es el resultado de la reduccién del espesor de la capa limite sobre la
superficie de las particulas. Por su parte, las correlaciones muestran valores del Nu entre 25 y
60 para Re,, de 750 y 1400, respectivamente. Particularmente, la correlacién de Gunn (1978)
predice valores de Nu entre 39 y 60 para Re,, entre 750 y 1400, respectivamente. Mientras que la
correlacion propuesta por Wakao et al. (1979) predice valores de Nu entre 25 y 35 para Re,, entre
750 y 1400, respectivamente. La comparacién de valores del Nu entre las PRS y la correlacién de
Wakao et al. (1979) es muy similar. Al considerar la incertidumbre de las correlaciones asociadas
con el sistema de estudio, la experimentacion, el modelado y el andlisis de regresion, se identifica
que las PRS predicen de manera confiable la transferencia de calor en la interfase sélido-fluido,
validando de manera indirecta la conformacion de la estructura y la metodologia para considerar

el contacto entre particulas en el lecho empacado.
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Figura 7.1: Comparacién del niimero de Nusselt (Nu) obtenido de las PRS y a partir de las
correlaciones aceptadas en literatura (Gupta et al., 1974; Wakao et al., 1979; Gunn, 1978) a

diferentes Re, en el rango 750-1400.

Predicciones locales

La Figura 7.2a muestra un corte del campo de temperatura obtenido en ¢ = d,,. En este corte
se identifican gradientes radiales de temperatura que van desde 2 — 20 °C dependiendo de la
posicién axial. Los mayores gradientes de temperatura se identifican a la entrada del lecho y el
menor gradiente se observa a la salida de éste. Mientras que los gradientes de temperatura axiales
se encuentran en el rango 5 — 20 °C dependiendo de la posicién radial, teniendo los mayores
gradientes en la regién cercana a la pared y los minimos en la parte central del lecho. Por
otro lado, en la Figura 7.2b,c,d se muestra un acercamiento en la zona marcada en el recuadro
punteado para el campo de temperatura, velocidad radial y velocidad axial, respectivamente.
En la Figura 7.2c se observa que la componente radial de la velocidad varia desde —12 a 12

ms ™!, alcanzando valores negativos cuando el fluido se mueve de la pared al centro del lecho,
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Figura 7.2: Efecto de las componentes de la velocidad en la transferencia de calor: a) corte del
contorno de temperatura a ¢ = d, que muestra una region de acercamiento representada por el
cuadro punteado; b) acercamiento a la temperatura y al flux de calor conductivo; c) acercamiento

a la componente radial de la velocidad y d) acercamiento a la componente axial de la velocidad.
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mientras que los valores positivos se identifican cuando el fluido se mueve del centro a la pared
del lecho. Mientras que en la Figura 7.2d se observa que la componente axial de la velocidad
se encuentra en el rango —0.1—45 ms~!, tomando valores negativos cuando el flujo del fluido
va de la salida hacia la entrada del lecho. La presencia de velocidades axiales y radiales con
magnitudes positivas y negativas se relacionan con mecanismos de retromezclado del fluido

ocasionado por la presencia del empaque.

Analizando las temperaturas locales desde la pared hasta el nicleo del lecho, se pueden observar
gradientes de temperatura que se relacionan con diferentes resistencias a la transferencia de calor.
Estos gradientes de temperatura son el resultado de la interaccién de los mecanismos estéticos y
dindmicos de transferencia de calor presentes a lo largo del lecho. Algunos mecanismos son
resaltados en las zonas marcadas con ndmeros en la Figura 7.2b. Por ejemplo, las contribuciones
dindmicas se observan en las zonas 1 — 3 mientras que las zonas 4 y 5 se asocian a contribuciones
estdticas. Las zonas 1 y 2 muestran la presencia de efectos de retromezclado, mientras que la
zona 3 se relaciona con la transferencia de calor por conveccion forzada, como resultado de la
presencia de intersticios de mayor tamano. Como se identifica en la zona 3, cuanto mayor es
la fraccién vacia, menor es la temperatura local. Esto dltimo se debe a la contribucién de la
transferencia de calor por conveccion. Ademas, en las zonas 1 y 2 se observan dos fenémenos
opuestos, primero en la zona 1 el aumento de la temperatura local se presenta en la direccién
de la pared hacia el centro del lecho, mientras que en la zona 2 se presenta un descenso de la
temperatura o enfriamiento del lecho. Este comportamiento en el campo de temperatura es el
efecto del movimiento del fluido en diferentes direcciones. Al observar la componente radial
de la velocidad en la Figura 7.2c, en la zona 1 se encuentra que la velocidad presenta valores
negativos de alta magnitud que favorecen el arrastre del fluido que presenta mayor temperatura
desde la pared hacia el centro del lecho. Por su parte en la zona 2 la componente de velocidad
radial muestra valores positivos indicando que el fluido se mueve en direccién del centro a
la pared del lecho, entonces el fluido que se encuentra en esta zona, y que muestra menor
temperatura, se desplaza hacia la pared, enfriando esta zona. La zona 4 muestra la conduccién

de calor entre la pared y las particulas, donde la energia es distribuida en todas las direcciones a
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Figura 7.3: Contorno de temperatura obtenido al considerar gradientes de temperatura similares
a los que se puediesen tener en la operacién de un WCPBR cuando la DHO-E tiene lugar: a)

¢ =0,b) ¢ =d, y c) perfil unidimensional obtenido en el centro del lecho.
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través de las particulas hasta el fluido. Finalmente en la zona 5 se muestra la transferencia de
calor entre particula y fluido estancado. En esta zona se puede notar que el flux de calor ocurre
en la direccién descendente, indicando conduccién desde las zonas con alta temperatura a zonas
con baja temperatura. Por lo tanto, la conducciéon de calor axial descendente y lateral se realiza
preferentemente entre particulas en contacto mientras que el transporte de calor convectivo

promueve el transporte en todas las direcciones producto de la heterogeneidad del lecho.

Por otro lado, durante la operaciéon de un WCPBR en presencia de la reaccién catalitica de
DHO-E, las particulas incrementan su temperatura como resultado de la generacién de calor por
las reacciones exotérmicas. Este incremento en la temperatura puede llevar a la presencia de
zonas dentro del lecho con temperaturas mas altas que las del fluido de enfriamiento, provocando
cambios axiales y radiales en la direccién del flux de calor. Para mostrar cémo es la transferencia
de calor bajo este escenario, se llevan a cabo unas PRS en la que se considera que en la superficie
de las particulas se genera calor debido a la reaccién catalitica de DHO-E. En la Figura 7.3 se
muestra el campo de temperatura en el WCPBR cuando se toma en cuenta el calor generado en
la superficie de las particulas debido a la reaccion de DHO-E. En la Figura 7.3a,b se presentan
el corte en ¢ =0y ¢ = d), respectivamente. Se observan diferencias de temperatura entre el
s6lido y el fluido que van desde 2 — 20 °C, dependiendo de la posicién axial y radial en el lecho.
También se observan cambios bruscos en el campo de la temperatura, principalmente en las
zonas con alta fraccion vacia, por ejemplo, en la Figura 7.3a se muestra que la temperatura de las
particulas que estan alrededor del centro del lecho alcanzan temperaturas mas altas que aquéllas
que estan cerca de la pared del lecho. Se pueden observar descensos abruptos de la temperatura
en la zona de contacto entre la particula central y las particulas que se encuentran en la periferia.
También se observa un salto en la temperatura cerca de la pared del lecho. Estas zonas presentan
méaximos valores de fraccién vacia y de velocidad (ver Figura 6.6). No obstante, debido a los
esfuerzos de corte que genera la pared del tubo sobre el fluido, y la baja conductividad del
fluido, se generan resistencias significativas a la transferencia radial de calor. Esta resistencia
a la transferencia de calor cerca de la pared depende de la velocidad del fluido en estas zonas,

incluyendo la magnitud de la velocidad axial, radial y angular. Cerca de la pared del lecho, se
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tiene un fenémeno de flujo cruzado que favorece bajo algunas situaciones la homogenizacion de
la temperatura y minimiza las resistencias a la transferencia de calor. La literatura ha reportado la
presencia de resistencias térmicas en la zona cercana a la pared (Derkx y Dixon, 1997; Vortmeyer
y Haidegger, 1991; Lerou y Froment, 1977), la cual se puede relacionar con mecanismos de
transporte de calor en la pared interna y externa del lecho. Trabajos basados en las PRS reportan
que la presencia de zonas de alta fraccion vacia favorecen las velocidades de transferencia de
calor tanto por conveccién como radial en el lecho (Dixon et al., 2012; Moghaddam et al., 2021).
Esto demuestra la necesidad de considerar el impacto de las variaciones radiales de la estructura

del lecho empacado sobre las resistencias a la transferencia de calor.

Simulaciones pseudo-continuas

Descriptores de la transferencia de calor

La Figura 7.4a muestra la conductividad térmica efectiva axial determinada de las PRS como
funcién de la posicién radial considerando fluido estético y flujo dindmico para Re,, entre 750
y 1400. El perfil de kg, muestra valores en el rango 0.1 —2.4 Wm~'K~! dependiendo de
la posicién radial y Re,. De manera topoldgica, el perfil radial de k., para el fluido estatico
muestra dos méximos. El primer maximo estd localizado cerca del centro del reactor (r = 0.1),
mientras que el sequndo maximo se localiza alrededor de la posicién r = 0.8 cm. Al comparar
con el perfil de fraccion del sélido, los maximos de la conductividad efectiva corresponden con
las maximas fracciones de sélido. El perfil de k.1, sigue la tendencia de la fraccién de sélido, de
modo que cuanto mayor es la fraccién de sélido, mayor es la conductividad, y viceversa. Esto
muestra el impacto que tiene la fase sélida en los mecanismos de transferencia de calor axial.
Por otro lado, el impacto de la dindmica de fluidos en la transferencia de calor muestra que,
aumentos de la velocidad del fluido producen un incremento en la magnitud de la k¢, como
se muestra en los perfiles de kg, a Re, = 750 — 1400. Este efecto de la hidrodindmica sobre
la kefi, ha sido reportado en otras investigaciones (Che-Galicia et al., 2020; Moghaddam et al.,
2021). Los principales efectos de la hidrodindmica sobre kg, se observan en las regiones de alta

fraccion vacia. En estas zonas los efectos de flujo cruzado favorecen el transporte de energia,



105

como se discuti6 en la Figura 7.2. Los menores cambios de k., se observan en las zonas de

baja fraccién vacia.

La Figura 7.4b muestra una comparacion entre la conductividad térmica efectiva axial obtenida
de las PRS, correlaciones y trabajos reportados en la literatura (Zehner y Schliinder, 1970,
Castillo-Araiza et al., 2007; Yagi et al., 1960; Dixon y Cresswell, 1986). Para las PRS, el valor
promedio de la contribucién estética tiene un valor de k? = (.82, mientras que las contribuciones
dindmicas, k? (determinada a partir de ke, = k(z) + kg ) son de 0.36, 0.48 y 0.65 para Re,, de 750,
1050 y 1400, respectivamente. Estos valores muestran una tendencia de incremento respecto al
Re,,. Comparando los valores obtenidos de las PRS con correlaciones reportadas en literatura, a
condiciones de fluido estatico, los valores de PRS y Zehner y Schlinder (1970) estan en el mismo
orden de magnitud. Sin embargo, se tiene una desviacién de alrededor del 54 % entre estos valores.
Esta desviacion podria deberse a que la correlacion de Zehner y Schliinder (1970) fue derivada
para lechos empacados con d;/d,>8. Por otra parte, bajo condiciones de flujo, la conductividad
térmica axial incrementa de manera proporcional con el incremento del nimero de Regnolds.
Para comparar los valores kef; , obtenidos de las PRS frente a las correlaciones reportadas en
literatura, en la Figura 7.4b se presentan los valores obtenidos usando las correlaciones de
Yagi et al. (1960), Dixon y Cresswell (1986) y Castillo-Araiza et al. (2007). La conductividad de
PRS y las correlaciones muestran una tendencia similar, donde la conductividad incrementa
conforme aumenta el Re,. Sin embargo, las diferencias en magnitudes son considerables al
utilizar las correlaciones de Yagi et al. (1960) y Dixon y Cresswell (1986). Estas diferencias
podrian deberse a que las correlaciones han sido derivadas para describir el transporte de calor
en lechos empacados con d; /d,>8, donde la hidrodinamica se ha despreciado considerando sélo
flujo pistén. De hecho, esto podria ser el origen de la suposicién de no considerar la dispersién
de calor, la cual se utiliza cominmente en literatura para describir los perfiles de temperatura
en lechos empacados a escala industrial, pues se afirma que su contribucién no es significativa
(Behnam et al., 2013; Cheng y Vortmeyer, 1988). Sin embargo, algunos otros trabajos consideran
que el incluir kg, en el modelo de transferencia de calor permite describir de mejor manera la

transferencia de calor. Lo anterior es relevante al considerar que k., se ha obtenido en sistemas
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con d; /d, < 8 (Castillo-Araiza et al., 2007). También se ha mostrado que la consideracion de kg,
en el modelado de un WCPBR de baja relacion d; /d,, favorece la descripcién de la magnitud y la
localizacién de puntos calientes en el reactor (Odendaal et al., 1987). La correlacién propuesta por
Castillo-Araiza et al. (2007) muestra valores similares a los obtenidos en las PRS. Cabe mencionar,
que a diferencia de las otras correlaciones, esta dltima se obtuvo a través de un analisis regresion
no lineal donde se diseniaron experimentos especificos en un lecho con d;/d,, igual a la que se

evalia en esta investigacion.

Los resultados para la componente radial de la conductividad térmica efectiva se muestran en la
Figura 7.5. En la Figura 7.5a se presenta el perfil radial de kg, como funcién del Re,. La ke,
tiene variaciones a lo largo del eje radial que van desde 0.1 —8 W(mK)~!. Note que para fluido
estdtico, la conductividad muestra cambios suaves en su tendencia, mientras que para un fluido
en movimiento, la conductividad muestra distorsién en su perfil incrementando su valor en la
zona cercana a la pared. Tres zonas de maximos se pueden identificar a lo largo del radio, la
primera en el centro del lecho empacado (r = 0 cm), la segunda en el intervalo r = 0.7 — 0.9
cm, y la tercera entre r = 1.05 — 1.15 cm. Las primeras dos zonas coinciden con la localizacién
de los maximos en la fracciéon de sélidos, mientras que la tercer zona se encuentra en la region
de maxima velocidad axial (ver Figura 6.9). Esto muestra el efecto de la contribucién dindmica
sobre la conductividad radial. Opuesto a lo observado en kg ,, la dindmica de fluidos influge
de manera diferente sobre la conduccion radial de calor. En el centro del lecho (r < 1 cm), a
medida que aumenta el Re), la kg, disminuye ligeramente su valor en comparacién con el valor
de la k¥ determinada bajo condiciones de un fluido estatico; mientras que cerca de la pared
(r > 1 cm), aunque la ke, disminuye a lo largo del eje radial, en comparacién con aquellas
zonas de baja fraccion de sélidos, la dindmica de fluidos favorece ligeramente el mecanismo de
transferencia de calor radial. Cabe senalar que en la pared, la k., alcanza valores cercanos a la
conductividad del fluido, mostrando el efecto de la condicién de no deslizamiento en la pared
sobre la dindmica de fluidos y, por lo tanto, sobre la transferencia de calor, como se identifica en

varias investigaciones (Winterberg et al., 2000; Bey y Eigenberger, 2001).
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La Figura 7.5b muestra la comparacién de la conductividad térmica efectiva radial obtenida de las
PRS y a partir de la literatura. Primero, el promedio de ki, proveniente de las PRS considerando
fluido estatico se compara con resultados obtenidos con la correlacion de Zehner y Schliinder
(1970). El valor que se obtiene con la correlacién es 2.4 veces mayor que el valor determinado a
partir de las PRS. Esta diferencia podrian estar relacionada con las incertidumbres asociadas con
la correlacién, la cual fue originalmente formulada conceptualizando una celda que considera
un solo punto de contacto. A diferencia de lo supuesto por Zehner y Schliinder (1970), el lecho
empacado presenta multiples contactos en las direcciones radiales, axiales y angulares, lo que
representa una desviacion considerable en el modelo de celda supuesto por Zehner y Schliinder
(1970). Por otra parte, comparando el promedio de kg, en condiciones de flujo, los valores
obtenidos por las PRS se encuentran cercanos a los reportados en la literatura, principalmente,
los resultados obtenidos por Castillo-Araiza et al. (2007). Se obtienen diferencias menores al 5 %.
Por otro lado, al comparar los valores obtenidos a partir de las PRS con aquéllos determinados
con otras correlaciones, se obtuvieron desviaciones alrededor del 30% para la correlacién de
Bey y Eigenberger (2001) y de alrededor de 17 % para la correlacién de Vortmeyer y Haidegger
(1991). Aunque los valores obtenidos para ke, con la correlacién de Bey y Eigenberger (2001) y
Vortmeyer y Haidegger (1991) se encuentran cercanos a los obtenidos por las PRS a bajos Re,,.
Finalmente, la Figura 7.6 muestra los perfiles radiales del coeficiente de transporte de calor
interfacial (i) para Re,, de 750, 1050 y 1400, obtenidos mediante las PRS. i muestra cambios
considerables en sus valores, alcanzando valores maximos y minimos distribuidos a lo largo del
radio del lecho. Los perfiles muestran valores minimos en las regiones: cercana al centro (r
entre 0 — 0.2 cm), en la regién de la periferia (r entre 0.6 — 0.9 cm) y en la regién cerca de la
pared en r = 1.2 cm. Mientras que los valores maximos se encuentran alrededor de » = 0.4 cm
y r = 1.1 cm. Estos valores maximos y minimos de /¢ coinciden con los maximos y minimos
de la fraccién vacia. En otras palabras, el perfil de /¢ sigue la tendencia del perfil de velocidad

(ver Figura 6.9).
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Figura 7.6: Perfiles radiales del coeficiente de transporte de calor interfacial obtenidos de PRS a

Re,, en el rango de 750 a 1400.

Por otro lado, 4G muestra cambios proporcionales a los incrementos en el Re),, identificando
como la dindmica de fluidos impacta sobre el transporte interfacial de calor. Estos efectos son
mas visibles en las regiones de alta fraccién vacia donde la velocidad es mayor y por lo tanto la
capa limite hidrodinamica se ve reducida. Esta reduccion en la capa limite favorece el transporte
de calor entre el sélido y el fluido. De acuerdo con los valores encontrados para &g, existe
una resistencia significativa al transporte de calor interfacial en las zonas de baja fraccién vacia.
La presencia de zonas con valores alrededor de 10 de /g impactaran en la operacion de un
WCPBR, ya que se generaran incrementos en la temperatura de las particulas de catalizador
como resultado de la baja disipacién del calor que es generado por la reaccion. (Castillo-Araiza,
2021).

Las Figuras 7.7a,b muestran la comparacion de los perfiles del coeficiente de transporte de calor
interfacial provenientes de las PRS (%5-PRS) y de correlaciones establecidas por Wakao et al.

(1979) y Gupta et al. (1974) para Re,, de 750 y 1400, respectivamente. Las correlaciones muestran
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una tendencia similar al 45-PRS. Sin embargo, se observan algunas desviaciones entre s-PRS y
las correlaciones, las cuales son mas visibles en r = 0.4 y r = 1.1 cm. Por un lado, la correlaciéon
de Wakao et al. (1979) muestra desviaciones entre 47 — 50% para Re,, = 750 — 1400 en r = 0.4
cm, respectivamente. Mientras que en r = 1.1 cm las desviaciones son despreciables para el
rango de Re,, estudiado en esta investigacién. Por el otro lado, comparando la correlaciéon de
Gupta et al. (1974) frente al hg-PRS se observan desviaciones entre 34 y 25% para Re,, entre
750 y 1400 en » = 0.4 cm, mientras que en r = 1.1 cm las desviaciones son de alrededor de 31
Yy 26% para Re, entre 750 y 1400, respectivamente. La presencia de estas desviaciones en las
zonas de alta fraccién vacia, se relaciona nuevamente con el origen de las correlaciones, ya que

ambas fueron desarrolladas para una fraccién vacia que oscila alrededor de 0.25 y 0.8.

Hasta este punto la validacion de la conductividad térmica efectiva se ha realizado a través de
la comparacion con correlaciones y valores de la literatura. A continuacién, los valores de la
conductividad térmica efectiva son puestos a prueba al utilizarse en el modelo pseudo-continuo

para describir los perfiles de temperatura radial obtenidos a partir de las PRS. La Figura 7.8
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compara los perfiles radiales de temperatura promediados en la celda unitaria con las predicciones
del modelo pseudo-continuo (PCS—PRS). En la Figura 7.8a se presenta la comparacién para un
Re,, = 750, mientras que en Figura 7.8b paraun Re, = 1400. La desviaci6n entre la temperatura

del PRS promedio y el modelo PCS-PRS no supera los 4 grados de diferencia entre ambos enfoques.

Para ambos Re,, los perfiles de temperatura muestran cambios bruscos en la zona cercana a
la pared (¢ = 0 — 0.25), misma regi6n donde los valores de la fraccién vacia son altos. Este
descenso abrupto de la temperatura es seguido de incrementos en la regién de mayor fraccion de
sélidos (¢ = 0.3 — 0.85) y posteriormente decrece cuando se aproxima a la regién del segundo
maximo en la fraccién vacia. Como se observa en la Figura 7.8a, las regiones de alta fraccién
vacia generan resistencias al transporte de calor que se reflejan en una baja conduccion de calor
en la regi6n cercana a la pared y en el centro del lecho. Este comportamiento de la temperatura
ha sido observado en otros trabajos para lechos empacados con d; /d,, similares al estudiado en

este trabajo (Moghaddam et al., 2021).

7.3.2.2 Evaluacion del modelo PCS-PRS frente a mediciones de temperaturas

En este apartado se evalda la capacidad de prediccion del modelo PCS-PRS al describir mediciones
experimentales de temperatura dentro del reactor a escala industrial operado en ausencia
de reaccion. Las observaciones se tomaron de Lopez-Isunza (1983) donde se llevaron acabo
experimentos en un tnico tubo empacado con catalizador, donde se hacen pasar flujos de
aire en el intervalo Re,, = 750 — 1400 y condiciones no adiabéticas, como se describi6 en la
metodologfa. La Figura 7.9a muestra las mediciones de temperatura tomadas a lo largo de la
coordenada axial del reactor operado a Re,, = 1400. El perfil axial de temperatura muestra una
pendiente prolongada en los primeros 30 cm de longitud, regién donde se presentan los mayores
cambios de temperatura. Posterior a esta longitud, la temperatura se mantiene invariable e igual
a la temperatura del bafo de sales fundidas. En la Figura 7.9b se muestran las mediciones
de temperatura en la coordenada radial considerando tres posiciones axiales localizadas a

z=10,20 y 30 cm desde la entrada del reactor. Las mediciones de temperatura en z = 10 cm
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Figura 7.9: Predicciones de las observaciones de temperatura (Lopez-Isunza, 1983) por el modelo
pseudo-continuo basado en PRS (PCSM-PRS) y el propuesto por Che-Galicia et al. (2020) a Re,,
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z=30cm.

muestran cambios importantes en la distribucién radial de la temperatura. Primero, se observa
una diferencia de temperatura radial de 75°C entre el centro y la pared. La distribucién de
temperaturas es completamente no lineal, con cambios abruptos en la region cercana a la pared
y en r = 0.4 cm. Estas variaciones de la temperatura son el resultado de la presencia de zonas
de alta fraccion vacia, donde el transporte convectivo es dominante. Algunos otros cambios
en la temperatura son observados en » = 0.6 y r = 0 — 0.2. Atin con esto, los perfiles radiales
de temperatura brindan informacién valiosa sobre los mecanismos de transferencia de calor
radial presentes en el lecho. Comportamientos similares se pueden observar a Re,, de 1050 y

750 mostrados en la Figura 7.10.

Como se observa en las Figuras 7.9 y 7.10. E1 PSCM-PRS describe correctamente las observaciones
de temperatura en ambas direcciones. EI PCSM-PRS predice la tendencia de las observaciones
de la temperatura radial, incluso describe el cambio en la zona ubicada en » = 0.4 cm. Se

identifican algunas desviaciones entre las predicciones del PSCM-PRS y las observaciones en el
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centro del lecho, estas desviaciones son consistentes para todos los Re,, (como se observa en
la Figura 7.10). Estas desviaciones se atribuyen a incertidumbres asociadas a la complejidad
experimental del sistema, las incertidumbres en la reproduccion artificial del arreglo de particulas
y la generacion de los puntos de contacto. Por otra parte, las predicciones del PSCM-PRS también
se comparan con las obtenidas con el modelo pseudo-continuo desarrollado por Che-Galicia
et al. (2020). Si bien ambos modelos pseudo-continuos describen las tendencias observadas a
los distintos Re,,, el PSCM-PRS captura el efecto de la estructura del lecho en las predicciones
de temperatura, lo cual se asocia a que este modelo considera las variaciones radiales de los
descriptores de la estructura y del transporte de calor. Cabe mencionar que en el PSCM-PRS
solo hace uso de las conductividades térmicas efectivas axial y radial para describir los perfiles
de temperatura, mientras que en el modelo desarrollado por Che-Galicia et al. (2020) también
requiere del coeficiente de transferencia de calor en la pared (h,,). La metodologia propuesta para
determinar los descriptores de transporte de calor mediante PRS elimina el problema histérico
de transferencia de calor en lechos empacados, evitando el uso de #,, y por ende eliminando
la incertidumbre que se tiene en su determinacién por los métodos convencionales basados
en un andlisis de regresion (Che-Galicia et al., 2020; Yagi y Runii, 1957; Gunn, 1978; Lerou y
Froment, 1977). La propuesta de esta investigacién no sélo describe datos experimentales, sino
permite tener un mayor entendimiento sobre el efecto de la estructura del lecho en los distintos

mecanismos de transporte que tienen lugar en un WCPBR.



7.4. Conclusiones preliminares

En este capitulo se presentd una propuesta novedosa para la caracterizacion de los mecanismos de
transporte de calor y la determinacion de los descriptores correspondientes en un lecho empacado
con baja d; /d,. Los descriptores de la transferencia de calor se obtuvieron a partir de expresiones
basadas en cantidades promedio de la informacién proveniente de PRS. La metodologia permite
caracterizar los mecanismos conductivos de transporte estaticos y dindmicos que contribuyen a

la transferencia de calor en el lecho.

Los descriptores de transferencia de calor se obtuvieron como coeficientes dependientes de la
posicion radial capturando el efecto de la estructura y la hidrodindmica en su magnitud. En
particular, se determinaron las conductividades térmicas efectivas axial y radial, asi como el
coeficiente de transporte de calor interfacial. Todos los descriptores de transporte se determinaron
a diferentes flujos, Re, : 750, 1050 y 1400. Los descriptores de transporte de calor determinados
a partir de PRS se encuentran cercanos a los obtenidos de enfoques comtinmente usados en la
literatura para lechos empacados (Zehner y Schliinder, 1970; Vortmeyer y Adam, 1984; Wakao
et al., 1979; Gunn, 1978; Yagi y Kunii, 1957; Dixon, 1978; Castillo-Araiza et al., 2007).

Por otro lado, el modelo PCS-PRS para la transferencia de calor desarrollado en este capitulo
permitié predecir perfiles axiales y radiales de temperatura en ausencia de reaccion sin el uso
de coeficientes determinados a partir de estimaciones. Las predicciones del modelo PCS-PRS
muestran buena reproduccion de los perfiles experimentales de temperatura. Estos resultados
demuestran que es posible el desarrollo de modelos pseudo-continuos basados en informacién

de PRS que describan, de manera confiable, la transferencia de calor en lechos empacados.
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8.1. Introduccion

El WCPBR con baja d; /d), es un sistema complicado de operar y controlar bajo condiciones
6ptimas, ya que este tipo de sistema es sensible a perturbaciones en las condiciones de operacidn.
Esta sensibilidad del reactor puede llevar a la operacion insegura del reactor donde el catalizador
puede sufrir danos fisicos y/o quimicos o incluso el mismo reactor puede resultar danado.

Fl modelado y la simulacién es una herramienta importante en el diseno, optimizacién y control
de un WCPBR, pues permite identificar ventanas de diseno que consideren una operacién segura

y eficiente en términos de actividad, selectividad y estabilidad del catalizador.

Particularmente, para la reaccion de DHO-E, se tienen retos importantes con respecto al disefio
del reactor catalitico, en términos de encontrar las condiciones de operacién que maximicen la
selectividad a etileno y minimicen la produccién de éxidos de carbono, bajo condiciones térmicas
favorables. Aunado a esto, se debe tener presente que la DHO-E se lleva a cabo en presencia
de un hidrocarburo (C,Hg) y un agente oxidante (O3), por lo que la reaccién de DHO-E tiene
restricciones de seguridad debido a problemas de flamabilidad (Al-Sherehy et al., 1998; Palucis
et al., 2007). Esta restriccién limita la operacion del reactor bajo condiciones de operacion
y alimentacion especificas. De esta forma, el diseno conceptual del reactor presenta varios
retos, uno de ellos es el desarrollo de un modelo del reactor confiable que permita simular el
comportamiento de la reaccion en un amplio rango de condiciones de operacion. Hasta donde
se tiene conocimiento, actualmente no se tiene un modelo generalizado para modelar esta clase

de reactor.

El modelado de un WCPBR donde toma lugar la reaccion de DHO-E se ha llevado a cabo
en varios trabajos de investigaciéon. Aunque los primeros estudios tedricos de la DHO-E se
publicaron en los 80s, pocos trabajos han abordado su simulacién a nivel del reactor a escala
industrial. Al-Sherehy et al. (1998) estudiaron el efecto de la distribucién controlada de oxigeno
a lo largo de un reactor de lecho fijo con una longitud de 20 m y una relacién de d;/d, = 4

con la finalidad de evitar la presencia de puntos calientes e incrementar la conversién de etano
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y selectividad a etileno. Si bien los resultados son atractivos, el modelo pseudo-homogéneo
utilizado por los autores no considera ningtin término de transporte de masa o calor radial, a
pesar de las condiciones de operacion y la relacién de d; /d, utilizadas. El término de reaccién
en el modelo del reactor consideré una ecuacion cinética simplificada para un catalizador a
base de MoVND, la cual fue desarrollada en un intervalo de temperaturas de 275 a 325 °C. Por
otro lado, Lépez et al. (2008) extendieron el estudio anterior al modelar un reactor de lecho
empacado multitubular compuesto de 10,000 tubos con una longitud de 2 m y manejando la
misma relacién de d; /d),. Este estudio se centré en evaluar el efecto de la variacién de diferentes
condiciones de operacion como son la presién de alimentacion, las condiciones del medio de
enfriamiento, la geometria del catalizador y la inyeccién de oxigeno en un sistema de reactores
en serie, obteniendo resultados prometedores. Sin embargo, el modelo fue pseudo-homogéneo y

no considera ningtin fenémeno de dispersién de masa o calor en ninguna direccion.

En resumen, los trabajos reportados en la literatura en su mayoria han considerado la concepcién
de flujo pistén y han despreciado los efectos de la dispersién axial y radial de masa y calor,
ya que consideran que el uso de tubos de bajo didmetro y alta longitud evitan la aparicion de
perfiles radiales de temperatura y minimizan el impacto de la dispersion axial en la transferencia
de calor en el reactor. Sin embargo, como lo reportan otros autores que han trabajado por
varios afos en el modelado del WCPBR con baja relacién d; /d,, (Vortmeyer y Haidegger, 1991;
Castillo-Araiza y Lopez-Isunza, 2008; Aparicio-Mauricio et al., 2017; Bey y Eigenberger, 1997;
Cheng y Vortmeyer, 1988; Dixon, 2012; Dixon y Medeiros, 2017), esta clase de sistemas bajo
ciertas condiciones de operacion presentan perfiles radiales de fraccién vacia y velocidad, que
impactan significativamente en los diversos mecanismos de transporte tanto de calor como de
masa J de reaccion. Estos autores concluyen que los mecanismos dispersivos de transporte radial
y axial relacionados con la hidrodindmica y transporte de calor esencialmente no se pueden
despreciar en el modelado del WCPBR, pues su omision podria llevar a errores considerables
en la prediccion de su comportamiento. Esto es atin mas importante cuando el propésito de la
simulacion es el disefio u optimizacién del reactor a escala industrial (Delmas y Froment, 1988).

La optimizacién de un WCPBR es una tarea compleja debido principalmente a (i) las fuertes
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interacciones entre la transferencia de masa, calor, hidrodinamica y la cinética de la reaccion; (ii)
la presencia de reacciones secundarias que son altamente exotérmicas; (iii) la incertidumbre en
los parametros de transporte y reaccion que caracterizan los mecanismos correspondientes; y
(iv) el gran nimero de ecuaciones involucradas en el modelo y su no linealidad debida al termino
cinético. Por esto, la optimizacion de un WCPBR se ha limitado a modelos pseudo-homogéneos
o pseudo-heterogéneos unidimensionales (Darvishi et al., 2018; Fazlinezhad et al., 2022; Rafiee,
2020; Raskes et al., 2016), y solo un ndmero reducido de investigaciones han utilizado modelos
2D (Lei et al., 2013). Actualmente, con el creciente avance tecnolégico y los avances en los
métodos numeéricos, la solucién de los modelos en 2D resulta ser una tarea relativamente sencilla
(en términos de tiempo de computo) y permite llevar a cabo tareas de optimizacién usando
modelos con menos incertidumbres y mayor grado de detalle, no obstante, la confianza en estos

modelos descansa en la determinacién de los pardmetros de transporte y reaccion.

En este capitulo se presenta el modelado, simulacién y optimizacién de WCPBR para la reaccién
de DHO-E sobre un catalizador a base de V. Para esto se considera el enfoque multiescala que
se ha seguido en esta investigacion, donde los descriptores de estructura y de transporte se
determinan a partir de PRS, se validan con experimentos disenados para esto, y se transfieren al
modelo pseudo-continuo propuesto en este trabajo para el WCPBR. Como se mencion6 en la
metodologia general, dos casos son estudiados en este capitulo. Por un lado, la simulacién de un
tnico tubo y por el otro el modelado de un reactor multitubular industrial considerando 10,000

tubos.



8.2. Metodologia

8.2.1 Reactor de lecho empacado a escala industrial

En el primer caso de estudio, se considera el andlisis de los mecanismos de transporte y reaccién
en un tnico tubo empacado con un catalizador a base de MoVTeNbO depositado externamente
sobre un soporte de TiO,. El WCPBR y las particulas cataliticas tienen las dimensiones y
caracteristicas que se presentan en la Tabla 8.1. El WCPBR se modela utilizando un modelo
heterogéneo bidimensional dado por las siguientes ecuaciones:

Conservacion de masa total

d (e(r)pyiir)
or

d (prit:)

+s(r)pf%+e(r)a—Z —0 (8.2.1a)

Hidrodindmica: componente z de la velocidad
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Transferencia de calor a través del sélido

0=(1—e(r)hg(r)as (Tf - TS) +ps Y (~AHP™) (8.2.10)

1

Transferencia de masa a través del fluido
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(8.2.1h)
Transferencia de masa a través del sé6lido
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n
Lado de la coraza
dT, .
FncCpe' gt = NUA, <T|f:Rl - TC> (8.2.1)

donde los coeficientes F,(r), kerr-(7), kefsr(r) y hg(r) se han determinado de informacién
proveniente de las PRS. La confianza de los descriptores del transporte de calor e hidrodindmicos
permiten utilizarlos en la prediccién del comportamiento del WCPBR, donde es importante
comentar que se cuenta con un modelo cinético, el cual es confiable para el catalizador de estudio

Che-Galicia et al. (2014, 2015). Las condiciones de frontera del modelo son las siguientes:

_ dii

z=0 il = Uy in r=0 (9_; =0 (8.2.2)
a -

z=0 @ =0 r=0 a”r’ =0 (8.2.3)

) oT/
z=0 Uz, inPrCp,Tin = €(r)itpsCp, T — kefﬁz(l’)a—z (8.2.4)
oT/ oc!

=0  Z—=0 =0 ) 8.2.5

" or : or ( )
ot

2=0  ugncly, = e(nac! Dgaiz (8.2.6)

a -
=L  ZZ-0  r=R  @=0 (8.2.7)
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a -—
2= 0 r=R =0 (8.2.8)
dz
T/ _
z=L oy r=R; T/ =T, (8.2.9)
a7
oc! oc!
= L ! = = R L = 21
z 5 =0 r=R 5L =0 (8.2.10)

Una parte fundamental en el modelado de los WCPBR es el desarrollo de modelos cinéticos
confiables que sean capaces de describir el comportamiento cinético de la reaccién en un amplio
rango de condiciones de operacion. En el «Laboratorio de Ingenieria de Reactores Quimicos
y Biolégicos» se han propuesto metodologias que permiten el desarrollo de modelos cinéticos
confiables. Siguiendo estas metodologias se han desarrollado modelos para la reaccion de DHO-E
considerando catalizadores a base de V (Che-Galicia et al., 2014, 2015) y a base de Ni (Che-Galicia
et al., 2018; Moreno-Barrueta et al., 2021; Alvarado-Camacho et al., 2022) donde se han propuesto
mecanismos de reaccion siguiendo los formalismos Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson
(LHHW), Mars-van Krevelen (MvR), Eley-Rideal (ER) o combinaciones de estos. En estos modelos
los descriptores cinéticos satisfacen condiciones termodinadmicas y estadisticas e incluso se usan
definiciones de termodinamica estadistica para su determinaci6n (Alvarado-Camacho et al., 2022;

Duréan-Pérez, 2023).
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Longitud del reactor L 2.5 m,
Diametro de particula dp 8.2 mmy
Didametro de tubo d; 2.5 cmpg
Densidad del lecho Pb 75 l{gcatmr_3
Presioén de salida Pout 1 atm
Temperatura del bano Twanl 440 °C
Temperatura de entrada Tin 200 °C
Frac. de etano en alimentacion YC,Hg 9% mol
Frac. de oxigeno en alimentacion Yo, 7% mol
Flujo volumétrico 0 4 Nm’h~!
Coef. de dispersién de masa radial D¢ 32 m2h~!
Coef. de dispersion de masa axial D; 53 m2h~!
Coef. de transferencia de masa interfacial | kg | 536 m}ms_zh_1

Tabla 8.1: Parametros y caracteristicas del WCPBR a escala industrial.

Para el caso de la reaccion de DHO-E sobre el catalizador de MoVTeNbO considera reacciones
paralelas y consecutivas en las cuales solo se incluyen reacciones globales con especies detectadas
en el cromatégrafo de gases (etano, etileno, monéxido de carbono y diéxido de carbono), y que
cierran los balances de carbono en un £97%. De esta forma la red de reacciones globales esta
dada por:

e [l etileno se produce por medio de la reaccion de la deshidrogenacién oxidativa de etano
2C,Hg + 0, — 2C,Hy +2H,0 (R.I)
¢ [l etano también puede oxidarse

2C,Hg + 70, — 4CO, 4+ 6H,0 (R.2)
2C,Hg + 50, — 4CO + 6H,0 (R.3)
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¢ Asi mismo, el etileno puede ser oxidado

CHy +30, — 2C0O, +2H,0 (R4)
CHs +20, — 2CO +2H,0 (R.5)

A partir del esquema de reaccion R.1-R.5 y considerando aspectos particulares de la formulacién
del catalizador de MoVTeNbO reportado por Che-Galicia et al. (2014), se ha propuesto un
mecanismo de reaccién que toma en cuenta la alta tendencia a la absorcion del agua sobre los
sitios activos, el efecto de la presion parcial de etano y oxigeno a la entrada sobre la conversién y
selectividad, y el efecto del agua sobre las tasas de reaccién. Esto queda resumido en los pasos de
reaccion propuestos en Che-Galicia et al. (2015) que consideran lo siguiente: (i) las caracteristicas
de los sitios activos obedecen la teoria del campo medio y la ley de accién de masas cinética,
donde solo se considera un tipo de sitio activo (e) sobre la superficie del catalizador, (ii) el oxigeno
y el agua son los tinicos compuestos adsorbidos, (iii) la adsorcién de oxigeno se lleva a cabo de
manera disociativa (paso A) mientras que la adsorcién del agua es de tipo asociativa (paso B), (iv)
los pasos de reaccion superficial (pasos 1-5) son considerados como los més lentos y toman lugar
sobre un ntimero finito de sitios activos, (v) los pasos de adsorcién y desorcién se encuentran en
cuasi equilibrio. En la Tabla 8.2 se presenta el mecanismo de reaccién desarrollado a partir de
las suposiciones planteadas anteriormente. Los pasos A y B representan la adsorcién de oxigeno
y agua. Estos pasos son considerados como reversibles, ademas de estar en equilibrio. Note que
este mecanismo considera la adsorcién de oxigeno molecular (paso A) como una etapa esencial
para que tomen lugar las reacciones superficiales descritas en los pasos 1-5 pues; por ejemplo, de
acuerdo con los niimeros de Horiuti (0,,), el paso A debe ocurrir 18 veces para que se complete
un solo ciclo catalitico, correspondiente a las reacciones R.1-R.5.

Las expresiones de velocidad de reaccion que describen cada uno de los pasos de adsorcién

estan dados como

—

A = koupo, ©2N; — ko, ®N; (8.2.11)
H H

rp = kH20®H20NS — kH20pH20®oNs (8212)

mientras que las reacciones 1-5 pertenecen a las reacciones superficiales de oxidacion de etano
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y etileno en la fase gas a través de oxigeno adsorbido en la superficie del catalizador.

r1 = kipc,ny®o
ry = kapc, iy O
r3 = k3pc,n, O’
rs = kapc,n, 07

m
rs = kSPC2H4®05

Paso Reaccion elemental Oy Oy Oy Oy Oy
A 0, +2e¢ = 20e 1 7 5 3 2
| CyHg -+ O8 — CoyHy -+ Hy O 20 0 0 0
2 | GbHg+700 — 2CO2+3H,00+40 | (0 2 0 0 0
3 CyHg+ 500 — 2CO e +3H,00+2¢ | 0 0 2 0 0
4 | CoHy+600 — 2COy+2H,00 +40 | 0 0 0 1 0
5 CHy+40e — 2CO+2H0e0+2e¢ | 0 0 0 0 1
B HyOe = HyO + @ 2 6 6 2 2

8.2.13

=)
&)
—_
B~

™ = ¢
oo
—_ [,
(=) o
N— N— N— N— N—

8.2.17

Tabla 8.2: Pasos elementales de reaccién resumidos para el esquema de reaccién mostrado en

Ecs. (R.1-R.5).

%
donde p; representa la presion parcial de la especie i, k, y E representan las constantes de las

tasas de adsorcion y desorcion, respectivamente. Mientras que &, representan las constantes de

las tasas de reaccion superficial. El calculo de 7, también involucra la fraccién de sitios ocupados

por el oxigeno, denotado por ®p, elevado a un orden de reacciéon m,. Dado que los pasos A

y B se encuentran en pseudo-equilibrio, la fraccién de sitios ocupados puede ser expresado en

términos de la constante de equilibrio de adsorcion, la presion parcial y la fraccion de sitios

libres de la forma
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®o = (Ko,p0,)"/*®, (8.2.18)
On,0 = Ku,00H,000 (8.2.19)

dado que la fraccion de sitios ocupados en la superficie catalitica se conserva durante el tiempo,

el balance global de fraccién de sitios corresponde a
O, + ®H20 +0p=1 (8.2.20)

de esto se puede obtener que la fraccion de sitios activos libres es
B 1
°*= 1/2
1+ (K02p02) +Kn,0PH,0

La tasa neta de reaccion del componente i estd dada por la combinacion de las velocidades

C)

(8.2.21)

especificas de reacciéon como
5
Ri=)Y Vinrn (8.2.22)
n=1

donde v;, es el coeficiente estequiométrico del componente i en la n-ésima reaccion. Las

constantes de velocidad de reaccién y de equilibrio estan dadas por

\ Exn (1 1
kp =exp |A, — —22 ( — _ (8.2.23)
R \T T,
ASY  AH? (1 1
Ki=exp|———— | =— (8.2.24)
R R \T T,y

donde A’ Y E4 . son el logaritmo natural del factor pre-exponencial y la energia de activacién
para las n-ésimas reacciones. Mientras que ASY y AH? son la entropia y entropia estdndar
de adsorci6n del i-ésimo componente, R es la constante universal de los gases y 7, es la
temperatura promedio de reaccion.
Los parametros cinéticos fueron determinados a través de la minimizacion del residual de la
suma ponderada del error al cuadrado establecida como

NResp Nowps PN N

RSS(p)= ) W; Y, (x,.?j!ﬂs- - x,{;red) PLP2Pry min (8.2.25)

j=1 =1

donde p es el vector de parametros 6ptimos, Ngy es el numero de observaciones experimentales

independientes y Ngs, es el nimero de respuestas o variables observadas. Xl.Ojbs' y Xin red- ge
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refieren a las j-ésima respuesta experimental y predicciéon del modelo para la i-ésima observacién.
Y por ultimo W; es el factor de peso asignado a la j-ésima respuesta. La minimizacién de la
funcién objetivo descrita en la Ec. (8.2.25) se lleva a cabo a través del uso del método de
Levenberg-Marquardt (ver Apéndice A). La evaluacion estadistica de los resultados se realiza a
través de tres indicadores: la importancia estadistica de los pardmetros, la importancia global de
la regresion y la correlacion entre los parametros. La evaluacion de la importancia estadistica de
cada uno de los parametros se evalta usando pruebas-t. Mientras que la importancia global de
la regresion se evalta por la prueba-F. La correlacion estadistica entre pares de parametros fue
evaluada a través del calculo de los coeficientes de correlacion lineal binario. Ademas de estas
pruebas estadisticas, los parametros son sometidos a criterios termodinamicos que dan certeza
fisica de los parametros. Para los parametros de la ecuacién de van’t Hoff (entalpia esténdar
de adsorci6n y entropia estandar de adsorcién), los valores estimados se evaldan frente a los
criterios de Boudart y Djéga-Mariadassou (2014). Primero, dado que la adsorcién es un proceso
exotérmico, la entalpfa de adsorcién tiene que satisfacer la desigualdad —AH? > 0. Ademés,
la entropia estandar de adsorcién debe ser mayor que cero y menor que la entropia estandar
de la especie en la fase gaseosa, 0 < —AS? < §; ¢0. Los pardmetros cinéticos encontrados por

Che-Galicia et al. (2015) estan dados en la Tabla 8.3.

Restricciones en el modelado

Para mantener el buen funcionamiento del WCPBR se deben cubrir ciertos criterios de disefio
que permitan la operacion segura del reactor. Por un lado, la temperatura de la mezcla gaseosa
dentro del reactor no debe rebasar la temperatura de auto ignicion. Para la reaccién de DHO-E,
esta temperatura no debe rebasar los 1000 R. Por otro lado, la relacién etano/oxigeno debe
mantenerse por debajo de la zona de flamabilidad. En la Figura 8.1 se muestra el diagrama de
flamabilidad como funcién de la composicién de la mezcla a 25 °C. La zona de flamabilidad
en el triangulo es de interés debido a que todas las composiciones dentro de esta region son
potencialmente flamables en presencia de una fuente de ignicién. Todas las concentraciones
fuera de esa zona (marcadas como zona segura) se consideran deseables para la operacion del

reactor. La linea azul muestra la concentracién minima de oxigeno que puede utilizarse en la
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operacién del reactor. A partir de esto, en el modelado que se realiza en esta seccion, se considera
que la fraccién de alimentacién de oxigeno y etano debe ser tomada como una restriccién en la

optimizacion.

100 = Zona segura a 25 °C
= Zona de flamabilidad

\,

0 20 40 60 80 100
Nitrogeno

Figura 8.1: Diagrama de flamabilidad para la mezcla etano-oxigeno-nitrégeno a 1 atm y 25 °C

tomado de Palucis et al. (2007)

Otra restriccion que debe ser considerada en el modelado es la caida de presién y su impacto en el
diseno de bombas y operacion segura del reactor. Para prevenir esto, la caida de presién no debe
ser mayor que 0.3 atm/m (L6pez et al., 2008). Finalmente, ya que el catalizador puede presentar
inestabilidades debidas a la perdida de telurio en el catalizador de MoVTeNb a temperaturas por

arriba de 500 °C, la optimizaci6n considerard este aspecto catalitico (Valente et al., 2014).
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Parametro Valor estimado Limite inferior Limite superior  t-value
A, mmol(g_, k)~ 5.5E+00 5.49E+00 552E+00  7.59E+00
Ay, mmol(g,, k)" 5.86E-01 6.84E-01 6.88E-01 6.79E+02
Ay, mmol(g,, k)" 1.58E+00 5.57E+00 558F+00  6.61E+02
A, mmol(g,, k)" 2.6E+00 2.59E+00 261E+00  4.80E+02
A, mmol(g 1)~ 7.87E-01 7.84E-01 7.90E-01 5.14E+02
Ea 1, kJ(mol)~! 9.05E+01 9.02E+01 9.07E+01  7.90E+02
Ex 2, kJ(mol)~! 1.65E+02 1.64E+02 1.66E+02  5.43E+02
Ex 3, kJ(mol)~! 1.50E+02 1.49E+02 151E+02  7.91E+02
Ex 4, kJ(mol)~! 1.39E+02 1.38E+02 1.40E+02  5.31E+02
Es s, kJ(mol)~! 1.32E+02 1.31E+02 1.33E+02  4.96E+02
—ASP, , J(mol K)~! 2.15E+02 2.14E+02 2.16E+02 8.33E+02
—AS) . J(mol K)~! 4.20E+01 4.19E+01 421E+01  6.75E+02
—AHY, , kJ(mol )~! 456E+01 455E+01 457E+01  8.56E+02
—AHp, o, kJ(mol )~1 1.28E+02 1.28E+02 1.28E+02  7.48E+02
my 9.22E-01 9.19E-01 9.24E-01 7.37E+02
ms 9.06E-01 9.03E-01 9.08E-01 7.23E+02
my 1.23E+00 1.22E+00 1.23E+00  5.79E+02
ms 9.05E-01 9.02E-01 9.08E-01 6.37E+02

Tabla 8.3: Valores de los pardmetros cinéticos y su correspondiente intervalo de confianza al

95% de probabilidad.
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8.3. Resultados y discusion

En esta seccion se visualizan diferentes aspectos del modelo desarrollado a lo largo de esta tesis.
Por un lado, el modelo PCS-PRS (producto de este trabajo) es comparado con modelos reportados
en literatura con el objetivo de mostrar las diferencias y/o similitudes de sus predicciones.
Segundo, el PCS-PRS es utilizado para llevar a cabo el anélisis paramétrico (u optimizacién a lazo
abierto) para identificar las variables que modifican el comportamiento del WCPBR en mayor

proporcion.

Simulacion del WCPBR con temperatura en la pared

constante

Para la simulaciéon del WCPBR se consideran las condiciones de operacién y dimensiones
reportadas en la Tabla 8.1. Se estudia el comportamiento de este reactor bajo tres condiciones
de flujo, Re,, :750, 1050 y 1400. En cada simulacién la alimentacién al reactor se mantuvo
en la relacién C;Hg/O2/N, = 9/7/84. En la Figura 8.1 se comparan los perfiles axiales de
temperatura, tomados en el centro del reactor, que se predicen a partir del modelo que se
construye a partir del PRS, y que se nombra en esta seccion como PCS-PRS, y dos modelos
reportados en literatura: i) el modelo reportado por Che-Galicia et al. (2020) (PCS-CG) que estima
algunos de los descriptores de transporte a partir de un anélisis de regresion y ii) el modelo
basado en el uso de correlaciones de la literatura para determinar los pardmetros de transporte
(PCS-ZSW). Estas correlaciones son tomadas de Zehner y Schliinder (1970), Winterberg et al.
(2000) y Ergun (1952) como fue descrito en la Seccién 2.2.1.

Analizando los perfiles de temperatura del modelo PCS-PRS a diferentes condiciones de flujo. En
la Figura 8.1 se observa un réapido ascenso de la temperatura en los primeros 60 cm del reactor
para Re;, = 750,1050, mientras que para flujo a Re, = 1400 el incremento en la temperatura
es menor, prolongando la aparicién del punto maximo de la temperatura hasta los 90 cm. Los

perfiles de temperatura en el reactor cambian de 200 °C hasta valores méaximos de alrededor de



133

470, 462 y 452 °C para Re;, = 750,1050 y 1400, respectivamente. Estos incrementos establecen
cambios de hasta 30 grados respecto a la temperatura del medio de enfriamiento. De acuerdo
con lo encontrado, la aparicién del punto caliente se ve desplazado en direccion positiva al eje z

como respuesta al incremento de la contribucién convectiva del transporte de calor.

470 | :
460 |
&)
=
g 450 RSNy A
E i% U
o / B N P
;..‘ :J e AR B |
S Mo ‘i — PCS-PRS
; --- PCS-CG
; S e PCS-7ZSW
] S
43013 —Re, =750 |
; K — Re,, = 1050
D i — Re,, = 1400
::: . " | |
4204 0.5 1 1.5 2 2.5

Posici6n axial, z(m)

Figura 8.1: Comparacion de las predicciones de los perfiles axiales de temperatura en el reactor

obtenidos por modelos pseudo-continuos usando las correlaciones de Zehner y Schliinder (1970)

y Winterberg et al. (2000) (PCS-ZSW), coeficientes estimados de Che-Galicia et al. (2020) (PCS-CG)

y el modelo basado en PRS (PCS-PRS)

Comparando las predicciones del modelo PCS-PRS frente a lo obtenido usando el modelo PCS-CG
se observan desviaciones en la magnitud y la localizacién del punto caliente. Estas desviaciones
en la magnitud van de 5 a 20 °C y de 20 a 50 cm en su localizaciéon. Resultados similares
se encuentran cuando se compara con el modelo PCS-ZSW. En este caso la tendencia y la

magnitud de los resultados son similares a los obtenidos por el modelo PCS-CG. Estas diferencias
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son el resultado de las desviaciones en los valores de los descriptores, lo cual se asocia con la

metodologia para su obtencion.

La Figura 8.2 presenta los perfiles axiales en el centro del reactor de la conversion y la selectividad
para flujos en un intervalo de Re, entre 750 — 1400, considerando los modelos PSC-PRS y
PCS-CG. La Figura 8.2a muestra la prediccion de la conversion de etano. A lo largo del reactor,
el perfil de conversion presenta tres zonas, que pueden identificarse a partir de los cambios
de pendiente. La primer zona se identifica en el intervalo de z =0 —0.25 m, la segunda zona
en el intervalo z =0.25 — 0.75 m y la tercer zona en el intervalo z = 0.75 — 2.5 m. La primer
zona muestra una pendiente asociada con la concentracion de los reactantes y las condiciones
energéticas de reaccion. La segunda zona muestra una pendiente positiva pronunciada, indicando
una zona de cambios prolongados en las concentraciones de etano. En esta zona el etano reacciona
con el oxigeno ya que se alcanza la temperatura de activacién de las reacciones. Las altas tasas
de reaccion y la alta exotermicidad de las reacciones promueven la generacién de calor en esta
zona provocando incrementos en la temperatura del reactor (ver Figura 8.1). Estas reacciones se
ven minimizadas por la disminucién del etano y el oxigeno, lo que da lugar al descenso de la
temperatura del reactor producto del intercambio de calor entre la pared y el medio enfriante,
como puede observarse en la zona 3.

Los valores de la conversion a la salida del reactor (Xc,#, (0,L)) son de 0.39, 0.28 y 0.27 para un
Re,, de 750, 1050 y 1400, respectivamente. De acuerdo con estos resultados, la conversion se
mejora con la disminucién del Re,,, i.e., con el aumento del tiempo de residencia en el reactor.
Sin embargo, el aumento del tiempo de residencia (que favorece el contacto entre reactivos y
catalizador) también promueve el aumento en la temperatura del catalizador, generando puntos
calientes Figura 8.1). Por otro lado, la Figura 8.2b muestra el perfil axial del rendimiento hacia
la formaci6n de etileno. Este, al igual que la conversién de etano, presenta tres zonas a lo largo
del reactor, que se localizan en las mismas posiciones que la conversion de etano. Los valores del

rendimiento a la salida son 34 %, 24 % y 23.4% para Re, = 750, 1050, 1400, respectivamente.

Al comparar los resultados obtenidos con los modelos PCS-PRS y PCS-CG se pueden observar
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Figura 8.2: Prediccion de los perfiles axiales a Reynolds de particula, Re, =750, Re, = 1050 y

Rej, = 1400, para a) conversion de etano y b) rendimiento a etileno.

desviaciones en la prediccion de la conversion y rendimiento. Por un lado, para la conversion
de etano las desviaciones son de alrededor de 5-21%, observandose las mayores desviaciones
para un Re, de750 y las menores para un Re, de 1050. Estas diferencias entre los modelos
pseudo-continuos son consecuencia de las predicciones en los perfiles de temperatura, los cuales

impactan la conversion y el rendimiento a la salida del reactor.

En la Figura 8.3 se presenta la sensibilidad del reactor a cambios del +=20% en los parametros
del modelo PCS-PRS. La Figura 8.3a muestra el efecto al variar el coeficiente de transporte
de calor interfacial (h¢), la conductividad térmica efectiva axial (k. ;) y la fraccién vacia (€)
sobre el comportamiento de la temperatura. Mientras que en la Figura 8.3b se muestran el
efecto de estos parametros sobre el rendimiento de etileno. Por un lado, los cambios en el
coeficiente de transporte de calor interfacial (/¢) modifican los perfiles de temperatura en el
solido. Estos cambios generan que las resistencias al transporte de calor se reduzcan (4+20%
hg) o se incrementen (—20% hg) conduciendo al enfriamiento o calentamiento de la particula
catalitica de alrededor de 3 grados, respectivamente. Sin embargo, estos cambios no representan

efectos significativos en el rendimiento a etileno.
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Los cambios en la &, ; modifican la magnitud y la posicién de los puntos calientes generados
a estas condiciones. La magnitud del punto caliente presenta diferencias de alrededor de 2
grados, mientras que se genera un desplazamiento de aproximadamente 40 cm en la localizacién
del punto caliente. Este comportamiento también ha sido observado para lechos empacados
similares (Castillo-Araiza, 2021; Carberry y White, 1969). Asimismo, los cambios en la magnitud
y localizacion de los puntos calientes se modifican por el efecto de este descriptor de transporte,
y por ende se afecta al rendimiento a etileno en la zona alrededor del punto caliente. Por
brevedad no se inclugen los resultados para +20 % en k. ,, pero se puede discutir que el
comportamiento del reactor no presenta cambios de mas del 2% en sus perfiles de concentracion
y temperatura. Es importante resaltar que la fraccién vacia es un descriptor de estructura que
afecta significativamente el desempeno del reactor. El rendimiento a etileno se modifica en
un 20% al variar este descriptor. Para finalizar, el modelo PCS-PRS muestra certidumbre en el
intervalo del error experimental en la descripcion de los perfiles de temperatura y rendimiento.
La Figura 8.4 muestra los campos espaciales 2D de temperatura a un de Re,, de 750. En la Figura
8.4a se muestra el campo de temperatura en la fase sélida para las coordenadas r y z. Primero,
se observa un incremento lineal de la temperatura del sélido en los primeros 50 cm de longitud
del reactor. En esta primera seccién del reactor la temperatura en el sélido asciende de 200-430
°C. Posterior a esta longitud (z = 0.5 — 1.4 m), la temperatura incrementa considerablemente
hasta alcanzar valores alrededor de 470 °C. En esta seccion del reactor, se tienen gradientes de
temperatura a lo largo del radio del reactor. Se observan oscilaciones en la temperatura radial

en el intervalo de 470 — 450°C.
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En esta parte del reactor, el campo de temperatura presenta dos puntos méaximos, el primero
localizado en r = 0 y el segundo en r = 0.8 cm. También se pueden observar dos puntos
minimos, que se encuentran en r = 0.4 cm y » = 1.25 cm. Estos puntos méaximos y minimos en
la temperatura radial del reactor se encuentran ubicados en las posiciones correspondientes a los
méximos y minimos de fraccion de sélidos (ver Figura 5.3), respectivamente. El comportamiento
de la temperatura en el reactor surge como un efecto combinado entre la baja conductividad
radial que se presenta en las regiones de alta fraccién vacia y las altas tasas de reaccién que
se presentan en las zonas de alta fraccion de sélidos que a su vez promueven el aumento de la
temperatura en el sélido. Ademas, de acuerdo con los perfiles de velocidad (Figura 6.9) y del
coeficiente de transporte interfacial (Figura 7.6), se tiene resistencia al transporte de calor desde
el solido al fluido, lo que limita la disipacién de energia generada por la reaccién hacia el fluido
circundante. Todo en consecuencia conduce al aumento de la energfa en el centro del reactor y
a la presencia de regiones de enfriamiento del reactor por mecanismos de transporte convectivo
presentes en las zonas de alta fraccion vacia, zonas donde se encuentran las mayores velocidades
del fluido. Después de la zona de alta generacion de energia en la superficie del catalizador, la
temperatura del sélido disminuye hasta alcanzar valores de aproximadamente 445 °C a la salida

del reactor.

Por otro lado, la temperatura del fluido se presenta en la Figura 8.4b. Se observa la presencia
de variaciones axiales de la temperatura en el fluido, mostrando la presencia de una zona de
alta temperatura localizada en el intervalo z = 0.5 — 1.4 m. En esta zona la magnitud de la
temperatura en el fluido estda aproximadamente 5 grados por debajo de la temperatura en el
solido, elucidando de manera indirecta el efecto de la resistencia al transporte de calor en la
interfase particula-fluido. La fase fluida no muestra oscilaciones radiales importantes en la zona
del punto caliente. Sin embargo, existen diferencias de 13 grados entre el centro y la pared del
WCPBR. De hecho, la temperatura del fluido disminuye hasta en 6 grados en la regién cercana a
la pared producto del transporte convectivo de calor en esta zona.

La Figura 8.5a-c muestran los campos de conversién de etano y rendimientos en la formacién

de agua y etileno, respectivamente, para un flujo asociado con un Re, = 750. Se observa un
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comportamiento con gradientes radiales despreciables para todas estas variables, mostrando
oscilaciones tenues que no sobrepasan cambios de 0.001 unidades en sus valores. Las variaciones
mds importantes ocurren en la direccién axial, donde la conversién pasa de X¢,;, = 0 en la
entrada a Xc,r, = 39% en la salida del reactor. Los mayores cambios de conversién suceden
en los primeros 50-90 cm del reactor, zona donde se encuentra localizado el punto caliente.
Respecto al rendimiento de agua y etileno, se observa una tendencia similar a la observada para la
conversion de etano. Las principales variaciones surgen en la direccién axial mostrando cambios
importantes en las mismas posiciones que la conversién. Note que las reacciones favorecen la
formacién de agua, alcanzando mayores rendimientos a la salida en comparacién con el etileno.

Esto se debe en gran medida a la estequiometria de la reaccién global.
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En la Figura 8.6 se muestran los campos 2D de las fracciones de sitios ocupados por agua
y aquellos sitios disponibles. Los sitios 8y,0 presentan distribuciones significativas en las
coordenadas r y z. Primero en la region cercana a la entrada del reactor se observan que
el agua ocupa una cantidad importante de sitios cataliticos, alcanzando valores cercanos a
Or,0 = 0.97. Posterior a esta zona (z = 0.2 — 1 m) los sitios ocupados por agua disminuyen a
OH,0 = 0.92 — 0.8, mientras que logran alcanzar nuevamente valores altos en z =1 —2.5 m.
De acuerdo con lo observado experimentalmente por Che-Galicia et al. (2014), el agua es el
compuesto que se adsorbe con mas fuerza en la superficie del catalizador a base del MoVTeNbO
que otras especies. Esto conduce a efectos negativos sobre las velocidades de reaccién debido a
los altos niveles de concentracién del agua en el reactor y a su afinidad hacia los sitios activos,

que produce inhibicién en la reaccién de DHO-E. Ademas, la baja fraccién de sitios ocupados
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por el oxigeno (que no se presenta por brevedad, pero que alcanza valores de, 6y, =~ 1 x 107°)
elucida la actividad de esta especie en la superficie y justifica la alta selectividad que puede tener

el catalizador a base de MoVTeNbO para producir etileno.

Simulacion del reactor multitubular a escala industrial

Un ntimero reducido de investigaciones han sido orientadas a poner a prueba el desempeno
de los catalizadores bajo situaciones de diseno que consideren la produccién a nivel industrial
en reactores multitubulares (Lopez et al., 2008; Fattahi et al., 2013). En estas simulaciones
los reactores multitubulares consideran hasta 30000 tubos de didmetro pequefio (2—3 cm) y
longitudes de hasta 10 m de longitud, inmersos en una coraza que los rodea (con didametro
de 2—4 m) y por la cual circula un fluido de enfriamiento (principalmente sales fundidas de
NaNOs3, KNO3; y NaNO, o mezclas entre estas) (Baptista y Castro, 1993; Froment, 1974). Bajo
esta configuracion, estos reactores permiten mantener producciones continuas elevadas que

alcanzan alrededor de 5000-500000 toneladas anuales.

Dada la exotérmicidad de la DHO-E, la transferencia de calor entre el fluido de enfriamiento y el
fluido dentro de cada tubo, juega un papel clave en el desempenio del reactor, pues durante la
reaccion, el fluido de enfriamiento modifica su temperatura, cambiando asi el desempeno del
reactor. Por esta razén resulta importante considerar el efecto de la temperatura del fluido de
enfriamiento en el desempeno del reactor. En particular, el reactor multitubular puede verse
como un intercambiador de tubos y coraza donde el nimero de tubos, su disposicién, arreglo
geométrico, separacion entre tubos (pitch), nimero de baffles, entre otras caracteristicas, pueden

modificar el intercambio de energia (Zhu et al., 2020) y asi mismo el desempeno del reactor.

En esta seccion se considera el modelado de un reactor multitubular que consiste en 10000 tubos
de 2.50 cm de didmetro interno inmersos en una coraza de 2.1 m de didmetro. Cada tubo mide
10 m de longitud y se encuentra empacado con el catalizador a base de vanadio. El haz de tubo
tiene un arreglo triangular y por la coraza fluye sal fundida de KNO3. Los parametros de diseno

relacionados con la coraza son determinados usando las correlaciones de Kern (1950).
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Para el anélisis del reactor multitubular se realiza una optimizacién de lazo abierto. Para ello
se considera la manipulacién de tres variables claves en el desempeno del reactor: 1) flujo de
alimentacion del reactor; 2) flujo mésico de las sales fundidas en el sistema de enfriamiento; y 3)

temperatura a la entrada del reactor.

La Figura 8.7 muestra el efecto del flujo masico del fluido de enfriamiento y de la velocidad
superficial de alimentacion al reactor en el comportamiento del reactor. En la Figura 8.7a se
muestra la temperatura maxima encontrada en el reactor bajo las condiciones establecidas.
Dadas las condiciones de operacion, la Ti,x alcanza valores en el intervalo 468—558 °C. De
acuerdo con la restriccion en la temperatura que puede afectar la estabilidad del catalizador de
MoVTeNbO, la Figura 8.7a muestra la region factible con un limite maximo de temperatura en
Thmax = 500 °C. De acuerdo con esto, la operacion del reactor debe considerar flujos masicos
de sales fundidas por arriba de 0.8 kos~! para evitar, por un lado temperaturas por arriba de
500 °C y al mismo tiempo evitar puntos calientes de hasta 100 °C. Cabe mencionar que para
flujos de sal fundida menores a 0.8 kg/s, la temperatura maxima del reactor alcanza valores por
arriba de 500 °C. Al considerar esta restriccion, la Figura 8.7b muestra la produccién de etileno
anual donde se pueden alcanzar hasta 75000 Ton/afo . Por otro lado, la Figura 8.7c muestra la
selectividad y rendimiento hacia etileno y la conversién de etano a las diferentes condiciones
de operacion. Los resultados muestran que la selectividad se mantiene casi constante en todas
las condiciones de operacion propuestas, es decir, a las condiciones de operacion analizadas, la
selectividad hacia etileno permanece oscilando alrededor de 0.95. Mientras que la conversion
y el rendimiento muestra valores maximos, en los limites de las restricciones. La conversién
alcanza valores por arriba de 85 % a flujos de 0.8 kgs~! de sales fundidas y alimentacién de 6.75
ms~! al reactor. El rendimiento muestra un descenso con el incremento de la temperatura. A
una temperatura mayor a 500 °C, el rendimiento a etileno disminuye, mientras que la conversién
puede incrementar o mantenerse en los mismos valores. En situaciones de alta temperatura, las
reacciones no selectivas se ven favorecidas (Che-Galicia et al., 2020).

En la Figura 8.8 se presenta el andlisis del comportamiento del WCPBR a cambios en la

temperatura y velocidad de entrada al reactor. La temperatura méaxima en el interior de
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los tubos del reactor, el flujo anual de etileno, la selectividad y rendimiento a etileno, y la
conversion son seleccionadas como variables de respuesta del comportamiento del WCPBR.
Para las simulaciones, se consideran las condiciones nominales de temperatura y flujo masico
en la camisa de enfriamiento (7 ;, = 450°C, F. =3 kgs’l). La temperatura de entrada al
reactor es manipulada en un rango de 200 — 450°C, mientras que la velocidad de entrada
se establece en un rango de 2.25 — 6.25 ms~'. En la Figura 8.8a se muestra la temperatura
maxima que se puede encontrar en el interior de los tubos del WCPBR, donde se observan valores
dentro de los limites permisibles para el buen funcionamiento del catalizador. La temperatura
maxima en el reactor muestra valores en el rango de 450 —490°C, alcanzando los valores
méximos cuando el reactor se alimenta a altos flujos y una temperatura de entrada de 450
°C. El campo de temperatura muestra maximos y minimos dependiendo de las condiciones
de alimentacién. Dos minimos son identificados, el primero denotado como (1) localizado en
(Tin,uin) = 200,6.75, y el segundo denotado por (2) se localiza en (T;,,u;,) = 400,6.75. Por
otra parte, los maximos son identificados por (3) y (4) localizados en (T;,,u;,) = 200,4.75 y

(Tin, uin) = 450, 6.75, respectivamente.
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El punto (4) muestra la temperatura més alta dentro de los tubos durante la operacién del WCPBR.

Este mismo punto se relaciona con la produccién anual maxima de etileno, la cual ronda de
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78200 Ton/afo (ver Figura 8.8b). En la Figura 8.8c se muestra el campo de la selectividad
y rendimiento hacia etileno. En el rango de operacion evaluado ,la selectividad se encuentra
alrededor de S¢,, = 0.932 —0.99, mostrando los menores valores cuando se alimenta el reactor
a una temperatura de 450 °C. De hecho, los menores valores son encontrados en el punto (4)
donde la temperatura es méaxima. Por su parte el rendimiento hacia etileno (R¢,#,) presenta los
mayores valores a la temperatura de entrada 7;,, = 450, para todas las condiciones velocidad u;j,.
A estas condiciones, el rendimiento alcanza valores entre 0.69 y 0.73, donde el mayor rendimiento
se encuentra cuando el WCPBR es alimentado a u;, = 2.75 ms~ L. Por otra parte, el rendimiento
presenta un valor minimo en (1) donde se tiene la temperatura minima en el interior de los tubos

del reactor.

La conversion de etano (Xc,#,), presentada en la Figura 8.8c, muestra zonas de méximos a
condiciones de temperatura de entrada alrededor de 450 °C y velocidades de entrada alrededor
de 2.75 msfl), donde se observan valores de Xc,z, entre 0.77—0.81. En estas condiciones, la
produccion anual de etileno se mantiene por debajo de 34000 Ton/ano. Mientras que se observan
valores similares de conversién, Xc, 5, = 0.79 —0.81, para Tj, = 450 y u;, = 2.75 —6.75. En
estas condiciones de operacion la produccion de etileno alcanza valores entre 34000 y 78100

Ton/ano.



8.4. Conclusiones preliminares

El modelo PCS-PRS considero ecuaciones cinéticas intrinsecas y descriptores de transporte que
fueron determinados mediante un enfoque multiescala a partir del analisis de PRS. Los resultados
del modelo PCS-PRS fueron comparados frente a modelos pseudo-continuos reportados en
literatura. Los resultados obtenidos con modelos convencionales muestran predicciones en la
magnitud y localizacién de los puntos calientes con desviaciones de hasta 20 °C en su magnitud y
de hasta 80 cm en su localizacién, cuando sus resultados se comparan con aquéllos del PCS-PRS.
Ademas el PCS-PRS muestra la prediccion de dos puntos calientes en el reactor en la direccion
radial, localizados en posiciones correspondientes a fracciones altas de sdlido, mientras que los

modelos convencionales solo predicen uno, localizado en el centro del reactor.

Por otro lado, el modelo PCS-PRS fue utilizado para simular un tnico tubo empacado con
catalizador y un reactor multitubular con 10000 tubos de 10 m de longitud inmersos en una camisa
de enfriamiento. En este tltimo escenario se consideré el disefo de la camisa de enfriamiento.
En el reactor multitubular se llevé a cabo la optimizacion del reactor multitubular. Se realizo la
optimizacion a lazo abierto para identificar las regiones de mayor produccion de etileno. Los
resultados de la optimizacion fueron delimitados en la region de soluciones factibles asociadas con
el adecuado funcionamiento del catalizador en el reactor. Los resultados encontrados indican que
es posible producir 78200 Ton/afio a condiciones de (T;,,u;,) = 450°C,6.75 ms !, manteniendo

el flujo de sales fundidas por arriba de 2 kgs~!.



Conclusionesgenerales
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En este estudio se present6 un enfoque de modelado multiescala y optimizacién para el reactor
de lecho empacado operado de manera no isotérmica y no adiabatica que presenta baja relacién
d;/d, donde toma lugar la reaccién exotérmica de deshidrogenacién oxidativa de etano sobre
un catalizador a base de MoVTeNbO. El estudio consistié en el desarrollo de simulaciones a nivel
de PRS, las cuales fueron usadas para el desarrollo de un modelo pseudo-continuo mediante la
determinacion de descriptores de transporte y estructura. Es decir, la informacién de la escala
local fue transferida a la escala pseudo-continua a través de expresiones fundamentadas en
conceptos basicos de fenémenos de transporte que descansan en los descriptores de transporte.
Las simulaciones hacen uso de la geometria del empaque, que se genera a partir de simulaciones
que permiten empacar de manera sintética el lecho empacado a partir de la dindmica de
cuerpo rigido. El lecho empacado a través de estas simulaciones mostré propiedades similares
a las obtenidas a través de experimentos sobre el empacado de un tubo vacio con las mismas
caracteristicas. Ademas, el acomodo de las particulas mostré un arreglo estructurado similar
a los reportados en otros trabajos. La fraccién vacia determinada para el lecho empacado
artificialmente, mostré dos méaximos a lo largo del eje radial con magnitudes similares y valores

alrededor de 0.96.

Fl estudio de la hidrodindmica a través de PRS elucid6 la necesidad de considerar flujo compresible
en la descripcion de los perfiles de velocidad en el lecho empacado, donde se encontraron
desviaciones considerables entre las caidas de presion considerando flujo compresible e incompresible
cuando éstas se comparaban con observaciones de caida de presion. Estas desviaciones fueron
mayores a condiciones de Re;, > 1000. Por otro lado, se encontraron zonas de flujo preferencial
donde se crean canales de alta fraccion vacia. Por otro lado, estas simulaciones permitieron la
determinacion de las fuerzas volumétricas y de superficie que toman lugar en el lecho empacado.
Estas fuerzas que actdan sobre la superficie y alrededores de las particulas contribuyen a las
resistencias al flujo de fluidos en el lecho empacado. Estas fuerzas forman parte de la expresién
de permeabilidad aparente derivada en este trabajo. Los valores extraidos de permeabilidad
aparente finalmente descansan en una correlacion que considera las fuerzas viscosas e inerciales

para determinar la cafda de presién en un lecho con baja relacién d; /d,,.
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El andlisis de la transferencia de calor a nivel PRS permitié caracterizar los diferentes mecanismos
de transporte involucrados en la operacion del reactor de lecho empacado. En esta investigacion,
las PRS se utilizaron para determinar los descriptores de transporte de calor como la conductividad
térmica efectiva radial y axial. Las conductividades fueron descompuestas en su contribucién
estdtica y dindmica, las cuales fueron comparadas con correlaciones disponibles en literatura.
Aunado a esto, también se determiné el coeficiente de transferencia de calor interfacial como
funcién de la posicion radial. Las tendencias encontradas en este trabajo muestran similitudes
con las determinadas a partir de correlaciones. Zonas con limitacién al transporte de calor
interfacial fueron encontradas en zonas de baja fraccién vacia. Para finalizar con la transferencia
de calor, el modelo pseudo-continuo para la transferencia de calor permitié la descripcion de

perfiles de temperatura observados en un lecho empacado a escala industrial.

Finalmente, un modelo pseudo-continuo para el reactor a escala industrial (PCS-PRS) se construyé
al incorporar los estudios a nivel de PRS y ecuaciones cinéticas intrinsecas para la reacciéon
de DHO-E. Este modelo PCS-PRS fue usado para simular el comportamiento del reactor de
lecho empacado. Esto se realizé en dos etapas. Por un lado considerando un tnico tubo, y
por otro se modelo un reactor multitubular. La comparacién entre los modelos convencionales
y el desarrollado en esta investigacién mostraron diferencias significativas asociadas con la
incertidumbre que se tiene en los descriptores estructurales y de transporte. Finalmente el
modelo PCS-PRS se utilizé para realizar una optimizacién de lazo abierto que demuestran que el
reactor de lecho empacado es una tecnologia prometedora para implementar la DHO-E sobre

un catalizador a base de vanadio.
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A Algoritmo de Levenberg-Marquardt

10.1.1 Criterios estadisticos

B Solucion del modelo pseudo-continuo

C Método de Newton-GMRES



A. Algoritmo de Levenberg-Marquardt

Los problemas de minimos cuadrados son comunes en la ingenieria de reactores, pues se utilizan
para ajustar un modelo a un conjunto de observaciones experimentales (Murthy, 1973). El objetivo
de estos métodos es minimizar la suma de los cuadrados de los errores entre las observaciones y
la funcién de ajuste. Cuando el modelo no es lineal en los parametros, el problema de minimos
cuadrados se vuelve no lineal, lo que puede hacer que la solucién sea mas dificil de encontrar.
Los métodos de minimos cuadrados no lineales abordan este problema al reducir iterativamente
la suma de los cuadrados de los errores entre el modelo y las observaciones a través de una
secuencia de actualizaciones de los valores de los parametros. Aunque existen varios métodos de
minimos cuadrados (Hostetter, 1987; Fernandez-Delgado et al., 2019), el principal y més utilizado
es el algoritmo Levenberg-Marquardt (Levenberg, 1944; Marquardt, 1963), que combina dos
métodos de minimizacién: el método de gradiente descendente (Curry, 1944) y el método de
Gauss-Newton (Gauss, 1963). En el método de gradiente descendente, la suma de los errores al
cuadrado se reduce actualizando los pardmetros en la direccién de descenso mas pronunciada.
Este método se basa en el gradiente de la funcién de costo y actualiza los parametros en la
direccion opuesta al gradiente para alcanzar el minimo. Sin embargo, el método de gradiente
descendente puede ser lento cuando los parametros estan lejos de su valor 6ptimo. Por otro
lado, en el método de Gauss-Newton, la suma de los errores al cuadrado se reduce asumiendo
que la funcién de minimos cuadrados es localmente cuadratica y encontrando el minimo de
la cuadratica. Este método utiliza la matriz jacobiana de la funcién de ajuste para encontrar la

direccion de descenso mas pronunciada en el espacio de los parametros.

El método Levenberg-Marquardt combina estos dos métodos y acttia mas como un método
de descenso de gradiente cuando los parametros estan lejos de su valor 6ptimo, y actta mas
como el método de Gauss-Newton cuando los parametros estan cerca de su valor 6ptimo. Este
enfoque hibrido proporciona una solucién mas eficiente y precisa para el problema de minimos

cuadrados no lineales.
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Al ajustar una funcién j(z,p) de una variable independiente ¢ y un vector de n parametros p a
un conjunto de m puntos de datos (f;,y;), es habitual y conveniente minimizar la suma de los
cuadrados ponderados de errores (o residuos ponderados) entre los datos medidos y; y la funcién
de ajuste de curva j(z,p). Esta medida de la calidad de ajuste del valor escalar se denomina
criterio de error de chi cuadrado porque la suma de cuadrados de las variables normalmente
distribuidas se distribuye como la distribucién de chi cuadrado.

m A 2

yiti) =y, p A A N

x*(p) = Z {%} =y ' Wy — 2y W§ +§T Wy (10.1.1)
i=1 Vi

donde oy, es la medida de los errores de las mediciones y(#;), W es la matriz de ponderacién
que normalmente su diagonal W;; =1/ Gyzl,. Si la funcién (¢, p) es no lineal en los parametros
(p) del modelo, entonces la minimizacién de y? con respecto a los parametros debe ser llevada
a cabo iterativamente y el objetivo de cada iteracion es para buscar una perturbacién h para
los parametros p que reducen x2. En el algoritmo Levenberg-Marquardt el parametro de

actualizacion h es modificado adaptativamente entre actualizaciones de gradiente descendente y

Gauss-Newton como sigue
ITWJ + Adiag (JTWJ)] hy, = JTW (y — §) (10.1.2)

en la i-esima iteracion el paso hy,, es evaluado por la comparacién de x2(p) frente a x> (p +hy,,,).

Este paso es aceptado si la métrica

(@)~ 22 (P +hi)
hi,, (Aidiag(J" WI)h;, +J"W (y - §(p)))

pi(hyn) = (10.1.3)

es mayor que la especificada por el usuario ¢. Si en alguna iteracion p;(h;,) > ¢ entonces
p + hy,, es suficientemente mejor que p y p es reemplazada por p +hy,, y A es reducida por un
factor. Sino es el caso, A es incrementada por un factor y el algoritmo continua a la siguiente
iteracion. Para algunos otros criterios importantes revisar Marquardt (1963) y Transtrum y

Sethna (2012).
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Criterios estadisticos

El valor de la prueba F_,;. que se utiliza para determinar la importancia de la regresion global se

calcula de la manera
NRes Nobs 2
[Zjilp Wi L2y (Xi,Perdj ] /p

2
NR Nows . _ yPred.
LoV WiEy (Xi,ojbs —Xi,fed> / (nexpnons = p)

Foae = (10.1.4)
donde p es el nimero de parametros. La regresion es significativa cuando el valor de F_,;c > Fgp,

donde F;, es el valor tabulado.

El coeficiente de correlacién binaria (p; ;) entre el par de parametros i; se calcula usando la

matriz de covarianza. .
o V(B)i;
Pij = —= ~
VVB)aV(B),;

Los valores del coeficiente p; ; cercanos a la unidad representan relaciones lineales fuertes entre

(10.1.5)

el par de parametros i;.



B. Solucion del modelo

. pseudo-continuo

El modelo propuesto en el Part VIII es resuelto usando c6digos desarrollados a lo largo de
este doctorado. Para la discretizacién del sistema de ecuaciones diferenciales parciales no
lineales (EDPNL) se utiliza el método de diferencias finitas 2D de paso variable. Este método
permite reducir EDPNL en sistemas de ecuaciones algebraicas no lineales (EANL) a partir de
la descomposicién de funciones continuas, modelos, variables y ecuaciones a sus contrapartes
discretas. Como caso de ejemplo se considera el operador laplaciano 2D en coordenadas

cilindricas que es discretizado en el nodo (i, j) considerando una discretizacién de 5 puntos.

19 99 J 0\ r.

APG i+ A iy AN AT
(10.2.1)
donde ¢ es una variable genérica que representa la temperatura, concentraciones, velocidades,

presiones, etc. o(r) representa coeficientes dependientes de la posicién radial y/o axial. Los

coeficientes de los 5 puntos de discretizaciéon (AP AW AS AN y AE ) estén dados por

2 I’G7+r+16+17 2 G’+G7 i-+1
AE (z i,j TTi 12J) AN — ( b~ ThJ 3 (10.2.2a)
ri(Ari+Ari+1) (Mj"‘AZj—Q-l)
v 2(ri10i1+ o) AS 2(0ij-1+01,) (10.2.2b)
ri (Ari—1 +Ar) (Ari+Ariyq) (Azjo1 +Az;) (Azj+Azji1)
AP — _AE _ AW _ A4S _ 4N (10.2.2¢)

Una de las caracteristicas a explotar de los modelos del WCPBR es la dispersidad de las
matrices que surgen de la discretizacién de las EDPNL. Esta cualidad permite reducir la carga
computacional requerida para su solucién. Una matriz dispersa o escasa consiste en una arreglo
en el que solo los valores diferentes de cero son considerados en el almacenamiento de los
coeficientes. Esto reduce la cantidad de informacién almacenada en cada uno de los pasos
de solucién, reduciendo el uso de memoria RAM y tiempo de computo. En la Figura 10.1 se
muestra el patrén de dispersidad para la matriz de difusién-conveccion en 2D, utilizando una

discretizacion de 5 nodos en las direcciones axial y radial. Se puede observar claramente cémo la
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Figura 10.1: Representacion de la matriz dispersa de difusiéon-conveccion 2D considerando

condiciones de frontera, donde los coeficientes estdn indicados con colores AV, A°, AP, AV,

mayoria de los elementos de la matriz son nulos, lo que indica que es una matriz dispersa. Gracias
a esta propiedad, se puede utilizar un algoritmo de solucién de sistemas de ecuaciones lineales
optimizado para matrices dispersas, lo que reduce significativamente el tiempo de cémputo y la

memoria RAM requerida para resolver el modelo.

El sistema de EANL resultante se puede escribir como
0=(D-C)x+R(x)+S(x) (10.2.3)

donde D y C representan las matrices de transporte difusivo y convectivo, respectivamente, x
representa el vector de variables ¢ y R representa el término de reaccion y S el término adicional

de transporte interfacial o términos necesarios de incluir para la solucién de los modelos de
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transporte de masa, calor y movimiento. Note que D y C son matrices en bloque diagonalizadas
cuya diagonal contiene bloques de matrices més pequefias. La matriz diagonal de bloques toma

la siguiente forma

D=|: - (10.2.4)

donde Dy, D,..., Dy son matrices del transporte difusivo perteneciente a las variables ¢;, ¢»,...,
N

El sistema de ecuaciones resultante es resuelto usando métodos iterativos de bisqueda de raices.
Particularmente, en este trabajo se usan métodos de Newton-Raphson, donde en cada iteracién
se resuelve un sistema lineal de ecuaciones para actualizar la solucién actual. Para la resolucién
eficiente de este sistema lineal, se utilizan técnicas especificas para matrices dispersas, como el
algoritmo GMRES.

El patrén de dispersion de la matriz jacobiana es importante para la resolucion eficiente del
sistema lineal, ya que permite aprovechar la estructura especial de la matriz. En particular, se
puede utilizar el patrén de dispersién para almacenar y manipular la matriz de manera mas
eficiente, lo que puede reducir el tiempo y la memoria requeridos para la solucién del sistema

lineal.



C. Método de Newton-GMRES

El método de Newton-GMRES es una técnica numérica que combina el método de Newton-Raphson
con el algoritmo GMRES para resolver sistemas de ecuaciones no lineales de gran tamano.
Este método es particularmente util en problemas de mecénica de fluidos computacional y
simulaciones de dindmica molecular, donde los sistemas de ecuaciones pueden ser muy grandes
y no lineales (An y Bai, 2007; Persson y Peraire, 2008). El método de Newton-GMRES comienza por
aplicar el método de Newton-Raphson para aproximar la solucién de un sistema de ecuaciones
no lineales en términos de la expansién de series de Taplor. La expansién de series de Taylor
se utiliza para construir un sistema de ecuaciones lineales que puede ser resuelto utilizando el
algoritmo GMRES (Baglama et al., 1998). Una vez que se construye el sistema de ecuaciones
lineales, el algoritmo GMRES se utiliza para resolver el sistema. GMRES es un método iterativo
para resolver sistemas de ecuaciones lineales que se basa en la minimizacién del residuo en
cada iteracién (Saad y Schultz, 1986; Sonneveld y Van Gijzen, 2009; Baumann y Van Gijzen,
2015). El algoritmo GMRES es particularmente ttil para sistemas grandes y dispersos, ya que
solo almacena una pequena cantidad de informacién en cada iteraciéon. Ademas, el método de
Newton-GMRES combina los beneficios del método de Newton-Raphson y el algoritmo GMRES,
lo que permite la resolucién eficiente de sistemas de ecuaciones no lineales grandes y dispersos.
La combinacién de estos métodos también permite la solucién de sistemas no lineales que son
dificiles o imposibles de resolver utilizando métodos de bisqueda de raices convencionales. Lo
anterior se puede escribir de la siguiente manera (Bai et al., 1994)

1. Dado un sistema de ecuaciones no lineales F(x) = 0, donde x € R” y F: R" — R™
Inicializar xq y establecer la tolerancia €.
Calcular la matriz jacobiana J(xy).
Resolver el sistema lineal J(x;)dy = —F(x) usando el método GMRES.

Actualizar x; | = x; + d;.

SRR

Verificar si |[F(xz41)| < €. Si es asi, detener el algoritmo. Si no, continuar desde el paso 2
con X, como la nueva aproximacion.

Es importante tener en cuenta que la eleccién de la tolerancia € y la configuracién del método
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GMRES pueden afectar la eficiencia y la precisién del método de Newton-GMRES. Ademés, en la
préactica, puede ser necesario agregar algunos controles de limites de iteracion para evitar que el

algoritmo se ejecute indefinidamente si no converge. A continuacion se presenta el pseudo-codigo

del método de Newton-GMRES

Algoritmo 1 Algoritmo de Newton-GMRES para sistemas dispersos
1: procedure NEWTONGMRES(f, x0, knax, €)

2: k<0

3: X < X0

4:  while k < k4 do

5: ry < F(xz)

6: e — J(xx)

7: d; < GMRES(J, —1y)
8: X1 < X+ dg

9: if |rx| < € then

10: return X; |
11: end if
12: k< k+1

13:  end while
14:  return X

15: end procedure

El algoritmo GMRES puede ser visto en Saad y Schultz (1986).
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