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1 Protocolo de Tesis

1.1

Resumen

En este trabajo se presenta un analisis multiescala de un reactor de lecho percolado en el que

tiene lugar una reaccion de Hidrodesulfurizacion de gaséleo ligero y en donde la velocidad de

reaccion sigue una cinética heterogénea del tipo Langmuir/Hinshelwood Hougen/Watson

(LHHW).

Las escalas estudiadas fueron: (1) escala a nivel de poros en el catalizador, (2) escala a nivel de

una particula catalitica y (3) escala de un cluster de particulas cataliticas, representando al

reactor. El estudio se llevd a cabo mediante la técnica de Computer Fluid Dynamics (CFD por

sus siglas en inglés). En las diferentes escalas se tienen diversos objetivos de estudios:

A escala poros se analizo el efecto de la microestructura de la red de poros en el
comportamiento cinético, térmico y el factor de efectividad de un catalizador.

A escala catalizador se analizé el efecto de la representacion de geométrica de la
microestructura de la red de poros en el pelle catalitico sobre los coeficientes efectivos
de transporte y sobre el comportamiento cinético, térmico y el factor de efectividad de
un catalizador.

A escala de un conjunto de particulas cataliticas (Modelo representativo del Reactor) se
estudid: (a) el efecto de la geometria del catalizador en el comportamiento
hidrodindmico del Reactor de lecho escurrido (TBR por sus siglas en inglés) en donde
dos fases fluidas interacttian con una fase solida; (b) el efecto de los diferentes modelos
de intercambio de momento entre fases sobre el comportamiento hidrodindmico del
TBR; (c) el efecto de la geometria del catalizador y del modelo de intercambio de
momento entre fases sobre el comportamiento hidrodindmico, cinético y térmico del
TBR; y (d) el efecto de la representacion geométrica de la microestructura de los poros
del catalizador sobre el comportamiento cinético y térmico del TBR a través de los

valores calculados de los coeficientes efectivos de transporte de energia y masa.



1.2 Introduccidn

1.2.1 Proceso de Hidrodesulfurizacion

La fuente de energia mayoritariamente usada en el mundo proviene de los combustibles fosiles

(Edenhofer, Pichs Madruga y Sokona 2012) y que aunque las fuentes renovables estan ganando terreno
(~10.2%) se espera que los combustibles fosiles sigan dominando el mercado de la energia por mucho

tiempo, de hecho las proyecciones para el 2035, para las fuentes de energia son practicamente las

mismas que en 2012 (U.S. Department of transportation 2014).

En los combustibles fosiles como gasdleo se encuentran una gran variedad de contaminantes entre los
cuales esta el azufre, contaminante que es de interés de este trabajo. Asociado a este contaminante,

durante la combustion de los combustibles fosiles se pueden formar componentes sulfurados como el

Anhidrido sulfuroso (SOZ) y el anhidrido sulftirico, que ya en la atmodsfera pueden convertir a acido

sulfuroso (H,S0;) o 4cido sulfirico (H2504) que son gases corrosivos y provocan lluvia 4cida. Por lo

tanto es necesario quitar tanto como sea posible del contenido de azufre de las fracciones derivadas del
petroleo bruto, tales como la gasolina, el diésel, gasoleos y similares. La remocion del azufre se realiza
mediante el proceso de hidrotratamiento de corrientes de petrdleo, y mas en concreto a partir de proceso
de hidrodesulfuracion (HDS), proceso que permite remover contaminantes tales como el azufre, el
nitrégeno, algunos metales y oxigeno de las fracciones del petroleo, que de no ser removidos podrian

tener efectos negativos sobre el equipo, los catalizadores y la calidad final del producto (Fogler 2006).

Por otra parte, hoy en dia existen limites legales, que determinan el contenido maximo permitido de
algunas impurezas como el azufre (Wauquier 2004), que se vuelen cada vez mas estrictas. Dado lo
anterior, los procesos de hidrotratamiento requieren ser modificados y mejorados para conseguir lo que

se denomina como diésel de ultra bajo contenido de azufre o Ultra Low Sulfur Diesel o (ULSD).

En el proceso de HDS, el equipo de proceso clave es el reactor catalitico de lecho percolado o como se
le conoce en inglés, Trickle Bed Reactor (TBR); en este, se encuentra una fase gaseosa (hidrogeno), una
fase liquida (gasoleo), y una fase solida (el lecho catalitico), las cuales se hacen interactuar a presion y

temperatura de reaccion.



El proceso de HDS es un proceso catalitico en donde el hidrogeno gaseoso reacciona con el gasoleo
liquido en un reactor de lecho percolado. El reactor de lecho percolado del proceso de HDS, es un
reactor de lecho catalitico fijo, donde las fases gas y liquida son alimentadas en la parte superior y
descienden a co-corriente, generalmente trabajando en el régimen de baja interaccidon o de escurrimiento
conocido como Trickle flow regime (Mederos y Ancheyta 2007), en este régimen, el liquido escurre en
forma de peliculas o filamentos sobre las particulas cataliticas, mientras el gas es la fase continua que
llena el resto de los intersticios dejados por el catalizador (Westerterp y Wammes 2000). El proceso de
hidrotratamiento gasoleos atmosféricos es usualmente llevado a cabo a temperaturas entre 315y 400°C
y presiones de entre 30 y 100 bar, ademas el flujo de hidrogeno se establece de 3—4 veces mayor al
que se espera que consuma la reaccion (Hoekstra 2007). La razén de hidrégeno a gasoleo estd en el
rango tipico de 70—1000 Nm de hidrogeno por metro ctbico de alimentacion liquida. Por otra parte, el
tiempo de contacto entre la mezcla reaccionante y el catalizador se expresa usualmente en términos de la

velocidad horaria espacial del liquido (LHSV o Liquid Hourly Space Velocity), la cual estd definida
como el cociente del caudal volumétrico a condiciones de entrada QO en m’/hr entre el volumen de

reactor en m’, aunque también puede estar referido a volumen de catalizador (1.1.2).

LIS - % (1.1.1)
R
W}/SV:Q (1.1.2)

Cat

Los valores tipicos para la ULSD para la velocidad espacial horaria en base a la masa del catalizado
(WHSV) por estan en el intervalo de 0.5—3 4»~'. La Figura 1 muestra un esquema de un reactor

trifdsico de lecho empacado trabajando en el régimen de escurrimiento.

1.2.2 Simulaciones CFD del TBR

Como se ha mencionado, existen requerimientos altamente demandantes para los TBR’s, consecuencia
de las nuevas regulaciones que se han puesto a los procesos quimicos existentes y al surgimiento de
procesos emergentes. El cumplimiento de dichos requerimientos depende de la mejor compresion de los
fendémenos que afectan la hidrodindmica de los TBR's y de su relacion con el comportamiento cinético y

térmico del reactor. La dificultad para alcanzar la tarea mencionada, recae en lo complicado de medir y
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describir tanto la compleja interaccion entre las fases gas-liquido, gas-solido y liquido-sélido y la
intrincada geometria que aparece debido al tamafio, forma y método de empaquetamiento de las

particulas que constituyen el lecho catalitico (Ranade, Chaudhari y Gunjal 2011).

Figura 1. Esquema de un reactor de lecho percolado

Los primeros esfuerzos para la comprension fisica de estas complejas interacciones, estuvieron basadas
en simplificaciones tanto de los modelos de interaccion entre fases, como de la geometria de los lechos
cataliticos (Saez y Carbonell 1985), (Levec, Saez y Carbonell 1985), (Al-Dahhan, Khadilkar, y otros,
Prediction of Pressure Drop and Liquid Holdup in High-Pressure Trickle-Bed Reactors 1998) y (Attou,
Boyer y Ferschneider 1999). Aunque muchos de los modelos tienen potencial para predecir pardmetros
hidrodindmicos globales, como la retencion de liquido o mejor conocido como “holdup” de liquido y la
caida de presion, esta idealizacion de la geometria intersticial del lecho también provoca la inapropiada
prediccion de algunos fendmenos experimentalmente observados como la mala distribucion del liquido
o la formacioén de puntos calientes, los cuales son debidos a las no homogeneidades de los espacios

intersticiales del lecho catalitico.
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Recientemente, como un intento de tomar en cuenta el efecto de las no homogeneidades de los espacios
intersticiales del lecho catalitico sobre los parametros hidrodindmicos como el holdup y la caida de
presion se han implantado desarrollos en la dindmica de fluidos computacional o CFD (computational
fluid dynamics) por sus siglas en inglés bajo un marco de referencia Euleriano, esto es, en donde las
fases fluidas se consideran continuas e inter-penetrantes y por lo general, las interfaces no estan
caracterizadas o determinadas. El enfoque Euleriano inclusive permite modelar los sistemas sin la
necesidad de la geometria detallada del espacio intersticial del lecho (S. Mitra 2011). Por otra parte, el
conjunto de ecuaciones que describen la hidrodindmica de las fases fluidas en contacto con la fase solida
estatica, es un conjunto de ecuaciones “promedio”, que en principio son aplicables a cualquier
configuracion geométrica del sistema multifasico, por lo que gran parte de la descripcion fisica se
introduce a través de las cerraduras que se han propuesto para describir las interacciones entre las fases
(expresiones, modelos de fendémenos para los cuales no existe un base tedrica bien fundamentada, pero
que permiten especificar completamente un modelo, para fines de su solucion). Dado lo anterior la
correcta seleccion del modelo de intercambio de momento que sirve de cerradura para las ecuaciones de
transporte de momento es de crucial importancia para modelar el comportamiento correcto del

comportamiento hidrodindmico del TBR.
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1.3 Estado del Arte

1.3.1 Reactores de Lecho Percolado.

Los reactores de lecho percolado o TRB’, son sistemas de naturaleza multifasica y multiescala de uso
extendido en la industria quimica (Dudukovic, Larachi y Mills 1999), en donde las fases gas y liquida
son usualmente alimentadas en la parte superior del reactor y descienden a co-corriente por los
intersticios dejados por los catalizadores que estan empaquetados formando un lecho catalitico fijo. La
razon del éxito de dichos sistemas es porque su comportamiento es muy cercano al flujo tapon y permite
alcanzar conversiones altas, hay muy poca pérdida de catalizador, permiten la operacién a presiones y
temperaturas altas, permite gran variabilidad en las condiciones de flujo y de régimen de flujo y es
recomendado para reacciones limitadas por el gas (Gianetto y Specchia 1992), (Satterfield 1975),
(Mederos y Ancheyta 2007), y (Mederos, Ancheyta y Chen 2009). Por otra parte los TBR’s también
tienen desventajas y serios problemas, como baja efectividad del catalizador, caidas de presion altas con

catalizadores menores a 1 mm mal distribucion, acanalamiento, mojado incompleto de los catalizadores
a velocidades bajas de liquido y a relaciones bajas de didmetro de reactor/didmetro del catalizador (N )

y sensibles a efectos térmicos (Mederos y Ancheyta 2007), (Mederos y Ancheyta 2007).

La hidrodinamica de los TBR’s estd marcadamente influenciada por las propiedades del gas y el
liquido; las velocidades de flujo; la presion de operacion; la forma, el tamafo y la orientacion de las
particulas cataliticas en el lecho; la metodologia de empaquetamiento de los catalizadores; el disefio del
distribuidor de los fluidos en el reactor; la longitud del reactor, la razén de didmetro de reactor a

diametro de catalizador y del mojado de los catalizadores (Kuzeljevic 2010).

1.3.2 Regimenes de flujo.

Por otra parte, dependiendo de las velocidades de flujo del gas y liquido, se ha encontrado que el TBR
puede estar en una de las cuatro fronteras de los denominados “Régimen de flujo”: régimen de goteo
(trickle), de pulso (pulsing), de rocio (spray) y régimen burbujeante (bubbly) (Charpentier y Favier
1975), (Satterfield 1975) (Al-Dahhan, y col., 1997). Aun ahora no hay un consenso completo sobre el
criterio adecuado para la prediccion del régimen de flujo, mas atn, los mapas de regimenes de flujo
siguen basados en un gran empirismo. Para fines de este trabajo se considera que el TRB opera en el

régimen de goteo o Trickle, debido que el proceso de HDS usualmente opera en (Mederos y Ancheyta
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2007). Este régimen se caracteriza por las bajas velocidades de gas y liquido y porque la fase liquida
escurre sobre la superficie del empaque formando riachuelos y peliculas, y donde el gas ocupa todo el

espacio restante.

1.3.3 Caida de Presion y Holdup

Para la prediccion de los parametros hidrodindmicos como la caida de presion, el holdup, se pueden
encontrar al menos una decena de trabajos en la literatura; sin embargo, no hay algin método que sea
claramente superior a otros, sin embargo, los métodos basados en modelos semi-tedricos y
fenomenoldgicos parecen mas confiables que los que estdn basados solamente en correlaciones. La
Tabla 1 es una adaptacion de lo presentado por Lappalainen y muestra algunos trabajos encontrados en

la literatura para la prediccion de la caida de presion y el holdup (Lappalainen 2009).

Tabla 1. Estudio de la hidrodinamica de TBR’s

Modelos empiricos

Objetivo del estudio
Specchia y Baldi 1977)
Rao, Ananth y Varma 1983)
Larachi, y otros 1991)
Wammes, y otros 1991)
Pinna, Tronconi y Tagliabue 2001)
Sai y Varma 1987)

(
(
(
(
(
(
(Ellman, Midoux, y otros 1987) Caida de presion y holdup
(Ratnam, Ananth y Varma 1993)

(Saiy Varma 1988)

(Ellman, Modoux, y otros 1990)

(Tung y Dhir 1988)

(Benkrid, Rode y Midoux 1997)

(Xiao, y otros 2000)

Modelos fenomenoldgicos

Caracteristica Objetivo del estudio
importante del modelo
(Saez y Carbonell 1985) Permeabilidad relativa No incluye fuerza de interaccion Gas-
liquido
(Attou, Boyer y Ferschneider 1999)
(Narasimha, y otros 2002) Los modelos son derivados en base a
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Balance de Fuerza para la balances de fuerza para el gas y el

fase gas y liquida liquido
(Holub, Dudukovic y Ramachandran 1993)
(Al-Dahhan y Dudukovic 1994)
(Al-Dahhan, Khadilkar, y otros 1998)
(llliuta, Larachi y Al-Dahhan 1999) Flujo local modelado dentro de una
(llliuta, Larachiy Al-Dahhan 2000a) Modelo de la rendija rendija cuadrangular

Respecto al andlisis de la hidrodindmica de TBR’s , de manera general, se ha concluido que: 1) dada una
densidad, la caida de presion de dos fases fluidas incrementa cuando se incrementas las velocidades de
superficiales del gas y liquido, y la viscosidad del liquido; ii) El holdup del liquido incrementa con el
incremento de la velocidad masica y superficial del liquido y con la viscosidad del liquido, pero decrece
con el incremento de la velocidad mésica y superficial del gas; iii) dada una velocidad de gas, cuando se

incrementa la densidad del gas, la caida de presion crece y el holdup decrece.

También existen trabajos respecto a los fendmenos de Histéresis (Gunjal, Ranade y Chaudhari, Liquid
distribution and RTD in trickle bed reactors: experiments and CFD simulations 2003) y eficiencia de
mojado (Dudukovic, Larachi y Mills 1999); sin embargo, para fines de este trabajo solo se tiene interés

en la prediccion de la caida de presion.

1.3.4 Modelos CFD

En un esfuerzo de proveer una mejor comprension del comportamiento de los TBR’s, las técnicas de
Dinamica Computacional de Fluidos se han convertido en una alternativa a los estudios experimentales,
cada vez mas usada. Las principales razones de ello son porque permiten un importante ahorro de
tiempo y de realizacion de experimentos, y porque permiten el acceso a informacion a escala local de
diversos fenomenos (que dificilmente pueden ser observados o medidos por métodos experimentales).
Las técnicas de CFD también nos permiten monitorear el efecto de propiedades “reales” tales como

condiciones de temperatura y presion alta (Augier, Idoux y Delenne 2010).

En general se pueden encontrar modelos en donde no existe una descripcion detallada de la fraccion
hueca del lecho catalitico y por lo tanto los modelos que describen la hidrodindmica son relativamente
simples y no requieren recursos computacionales (velocidad de célculo y memoria RAM) altos. También
se encuentran trabajos en CFD respecto a TBR’s, en donde se considera la descripcion de la fraccion

hueca del lecho, en su mayoria, se han desarrollado trabajos que involucran una geometria muy
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simplificada y en donde se involucran valores pequefios de la razon didmetro de reactor a didmetro de

particula catalitica () y se han analizado diversos aspectos como estudios de transferencia de calor

(Dalman, Merkin y McGreavy, Fluid flow and heat transfer past two spheres in a cylindrical tube 1986),
(Dalman, Merkin y McGreavy 1984), (Dalman, Merkin y McGreavy 1986), (Logtenberg y Dixon,
Computational fluid dynamics studies of fixed bed heat transfer 1998) y (Logtenberg, Nijemeisland y
Dixon 1999) y el acoplamiento entre la hidrodinamica y la trasferencia de masa y energia para una sola
fase fluida (Augier, Koudil, y otros 2010) y (Reddy y Joshi 2010). Algunos detalles de estos trabajos se

muestran en la Tabla 2.

En modelos que consideran la descripcion geométrica del lecho, se encuentran una serie de trabajos
desarrollados por Quinta-Ferreira y colaboradores; quienes realizaron simulaciones en CFD de flujo de
dos fases a presiones altas (Lopes y Quinta-Ferreira 2007) y (Lopes y Quinta-Ferreira 2008), del efecto
del disefio del distribuidor del reactor y para el caso en donde no se consideran el transporte de materia y
energia (Lopes y Quinta-Ferreira 2009), y simulaciones en CFD del comportamiento del reactor bajo
condiciones reactivas utilizando catalizadores esféricos (Lopes y Quinta-Ferreira 2010) y cilindricos

(Ferreira y Quinta-Ferreira 2010).

Muchos de los estudios en CFD estan caracterizados por un énfasis la hidrodinamica del flujo de una

sola fase fluida e involucrando valores bajos de la razoén didmetro de reactor a didmetro de catalizador

(N =D, / d p). La mayoria de estos modelos se realizaron considerando catalizadores esféricos y hacen

analisis de la transferencia de calor y masa, abordando en la mayoria de los casos, la prediccion de
coeficientes de pelicula y explorando el efecto del contacto de los catalizadores y el efecto de pared del
reactor. Por otra parte los trabajos Quinta-Ferreira y colaboradores también muestran un fuerte énfasis
en la hidrodindmica, pero en este caso de dos fases fluidas; y s6lo hacen una discusion marginal respecto
al transporte de masa y energia, que practicamente se redujo a la validacion del modelo con resultados

experimentales.

De lo discutido con anterioridad se puede inferir que los estudios en donde se acoplan los tres
fenémenos de transporte, masa, energia y momento en el estudio CFD de TBR’s son muy escasos y
limitados en cuanto a los detalles que se han considerado en dichos modelos: Por otra parte, estudios

que ademas consideren el analisis de los tres fendmenos, en conjuncion con el efecto de la forma de
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catalizador, son practicamente inexistentes y por tanto, mayor investigacion al respecto es requerida

La tabla 2 es una adaptacion de la reportada por Atta y colaboradores (Atta, Roy y Nigam 2007) y

muestra una breve compilacion de trabajos en CFD de algunos aspectos estudiados de los TBR’s.

Tabla 2. Estudio en CFD de TBR’s

Autor Caracteristicas importantes del modelo

Observaciones

(Attou, Boyer y El modelo considera ecuaciones de momento y masa

Ferschneider 1999)  promedio para cada fase.
El gradiente de presion capilar fue deducido a partir del
andlisis del balance de cantidad de momento en la
interface gas-liquido.
Las fuerzas de interaccion liquido-solido y gas-liquido
fueron formulados a partir de la ecuacion de Kozeny-
Carman.

(Propp, y otros 2000)  El flujo es gobernado por una ecuacion de flujo en medio
poroso.
Se usé un método de diferencias finitas para discretizar
la ecuacion gobernante.
Se analizaron los efectos de la ecuacion de Ergun, la
presion capilar y de la variacion de la porosidad.

(Souadnia y Latifi Modelo computacional unidimensional y usando la
2001) técnica del Volumen finito en combinacion del método
de Godunov.

Las fuerzas de arrastre se incluyeron a través de la
ecuacion desarrollada por (Saez y Carbonell 1985).
La porosidad del lecho se consideré constante.

(Y. Jiang, M. R. Esquema de dos fluidos usando CFDLIB.

Khadilkar, y otros Los coeficientes de intercambio de arrastre se calcularon
2002a), (Y. Jiang, M.  mediante el modelo de (Attou, Boyer y Ferschneider
R. Khadilkar, y otros ~ 1999).

2002b) La presion capilar se incorpord mediante la funcion J.
La estructura del lecho fue introducido a través de una
implementacion estadistica de porosidades seccionales.

(Gunjal, Ranade y Esquema de dos fluidos usando la cerradura de (Attou,

Chaudhari, Liquid Boyer y Ferschneider 1999) en geometrias 2D y 3D.
distribution and RTD  La distribucion del fluido y RTD fueron estudiadas

in trickle bed incorporando el efecto de la presion capilar y la
reactors: variacion de la porosidad
experiments and CFD

simulations 2003)

(Gunijal, Kashid, y Simulacion del régimen de spray y de la histéresis sobre

otros 2005) la caida de presion

El modelo es unidimensional y no
toma en cuenta la variacion de la
distribucion la porosidad radial del
lecho.

El cédigo no fue explicitamente

validado con resultados
experimentales para los diferentes
pardmetros hidrodindmicos
presentados

El desarrollo del modelo en 2D
requiere de mejor precision de los
pardmetros

Es capaz de capturar algunas
caracteristicas claves de la
hidrodindamica.

La estructura del lecho estd
incorporada mediante la porosidad

Fue el primer esfuerzo de simular un
reactor en 3D.

Se realizo una prediccion cuantitativa
de la histéresis.

Se utilizé un flujo periédico para
comprender algunas caracteristicas
importantes.

Modelos que estudian la hidrodinamica sin la descripcion detallada de la fraccion hueca

(Y. Jiang, M. Simulacion CDF del fendmeno de mal distribucion de un
Khadilkar, y otros flujo multifasico en condiciones estacionarias

Para reactores cilindricos y
rectangulares escala laboratorio,.
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2001)
(Bazmi,

Hashemabadiy
Bayat 2012)

(M. Bazmi 2011)

Simulacion CDF Euleriana de tres fases del fenémeno de
mal distribucion de un flujo en un TBR aleatorio.

El modelo presentado predice mejor que los modelos
que ocupan el concepto de medio poroso.

Estudio CFD de una y dos fases fluida de lechos cargados
de manera media y densa de catalizadores trilobulares
para la prediccion de la caida de presion del flujo del gas
y el holdup dindmico del liquido para el flujo de dos fases

Se considera una porosidad de celda

pseudo-aleatoria

Se considerd una distribucién radial

de la porosidad.

Usando dos tipos de distribuidor del

flujo de entrada.

Validacién con datos experimentales

de catalizadores trilobulares y con

otros estudios usando el concepto de

permeabilidad relativa

Se proponen diferentes correlaciones

para la distribucidon de la porosidad

radial

Modelos que estudian la hidrodinamica con la descripcién detallada de la fraccion hueca

(Derkx y Dixon 1996)

(Dalman, Merkin y
McGreavy 1984)

(Dalman, Merkin y
McGreavy 1984)

(Dalman, Merkin y
McGreavy 1986)

(Nijemeisland y
Dixon 2001)

(Lopes y Quinta-
Ferreria 2009)

(Lappalainen 2009)

Simulacion en CFD de la hidrodindmica y el transporte de
calor empleando una geometria simplificada (arreglos
de tres esferas) involucrando razones de didmetro de

reactor a didmetro de catalizador (N ) bajos.

Simulacion en CFD de la hidrodindmica y el transporte de
calor e involucrando el efecto de la pared del tubo
empleando una geometria de reactor constituida por
barras rectangulares compactas

Simulacion en CFD de la hidrodindmica y el transporte de
calor empleando una geometria simplificada (arreglos
de dos esferas) involucrando razones de diadmetro de

reactor a diagmetro de catalizador (N ) bajos.

Simulacion en CFD de la hidrodindmica y el transporte de
calor e involucrando el efecto de la pared del tubo
empleando una geometria de reactor constituida por
dos barras rectangulares compactas

Simulacion en CFD de la hidrodindmica y de la
transferencia de calor con énfasis en la region cercana a
la pared, e incorporando algunos modelos de
turbulencia, empleando una geometria de reactor que

considera 44 esferas sélidas e involucrando razones
de diadmetro de reactor a didmetro de catalizador (N )

bajos.

Simulacién en CFD de la hidrodindmica en 3D de TBR a
presion alta, bajo un esquema Euleriano-Euleriano,
fueron probados cuatro modelos RANS de turbulencia.

Simulacion en CFD con dispersion radial debida a la
dispersion mecdnica y capilar, considerando varios
tamafos de particulas, se consideré el efecto de la

Valor de N =2.14, para rangos del
numero de Reynolds y Prandtl de

25<Re<101, 0.7<Pr<0.72
respectivamente y conductividades
térmicas en el rango de

0.25<k<048 [W/(m-K)]
Re>200, Pr=0.72 y
025<k<048 [W/(m-K)]

0<Re<100y 0.7<Pr<0.72

0<Re<50y 0.7<Pr<0.72

Valor de, con comparacion
experimental que involucra “ajustes
debido a las no idealidades de los
experimentos y fendmenos no
tomados en cuenta en el modelo en
CFD”

Se consideré P =30 bar, el modelo
de turbulencia K — & dio las mejores
predicciones

Se realizé validacion experimental, se
propusieron mecanismos separados
para la dispersion
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(Augier, Idoux y
Delenne 2010)

(Augier, Idoux y
Delenne 2010)

(Reddy y Joshi 2010)

(Lopes y Quinta-
Ferreira 2007)

(Lopes y Quinta-
Ferreira 2008)

(Lopes y Quinta-
Ferreria 2009)

(Lopes y Quinta-
Ferreira 2010)

distribucion de tamaiio de particulas sobre la porosidad
del lecho.

Simulacion en CFD de la hidrodindmica, transferencia de
calor, con efectos de pared por parte del reactor y
empleando una geometria simplificada involucrando
razones de didmetro de reactor a didmetro de

catalizador (N ) bajos.

Simulacion CFD de la hidrodindmica y transporte de
materia con reaccion usando método del Volumen de
fluido (VOF). Se evalué la eficiencia de tres diferentes
formas de catalizador a diferentes numeros de modulos
de Thiele e involucrando la eficiencia de mojado

Simulacion en CFD de la hidrodinamica, analizando el
efecto de la pared sobre la caida ecuacion de Ergun. El
modelo incorpord turbulencia.

Andlisis mediante un modelo k-fluid Euleriano de la
caida de presion y del holdup de un TBR, tomando en
cuenta la transferencia de masa y energia.

Simulacion CFD de la hidrodindmica y transporte de
masa en las fases gas, liquida y sdlida, se evaluaron el
holdup y la caida de presion en un amplio rango de

flujos mdsicos de ambas fases (G =0.1-0.7 kg/mzs)

y (L = 1—15kg/m2s)

Simulacion CFD para la evaluacion el holdup y la caida
de presion en régimen trickling, se usaron tres diferentes
tipos de distribuidores.

Modelo CFD de la hidrodindmica acoplada con un
modelo de difusion-conveccion con reaccion con el
método del volumen del fluido

Se usé un mddulo de Thiele(¢)

modificado por la eficiencia de

mojado(f) , estoes ¢/f

Modelo geométrico con apenas 7
particulas cataliticas

Modelo Isotérmico

Simulacién de una sola fase fluida con
N=5, con 151 catalizadores
acomodados en 8 capas de
catalizadores
El dominio

(lm/0.0S m) en la razén de
longitud a diametro interno

(Ly/Dy),  con 800,000

elementos de mallay N =25
Se usaron didmetros de catalizadores
de 1, 2, 3y 4 mm, se ocuparon

simulado fue de

1x10° elementos de malla, y el
dominio simulado fue de

(Lg /Dy =1/0.05).

Se us6 el modelo de turbulencia de
fase dispersa x —& estandar, y el
modelo de intercambio de momento

entre fases de (Attou, Boyer vy
Ferschneider 1999)
Identificacion de zonas secas vy

fendmenos de acanalamiento

1.3.5 Cerraduras de intercambio de momento y modelos de intercambio de

momento

En la literatura relacionada a simulaciones CFD de TBR’S multifésicos, se pueden distinguir tres tipos

de contribuciones para representar el intercambio de momento entre las fases implicadas: (i) Modelos

empiricos y fenomenologicos (Holub, Dudukovic y Ramachandran, A phenomenological model of

pressure drop, liquid holdup and flow regime transition in gas-liquid trickle flow 1992), (Holub,
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Dudukovic y Ramachandran, Pressure drop, liquid holdup, and flow regime transition in trickle flow
1993), (Al-Dahhan y Dudukovic 1994), (ii) Modelos de interaccion fluido-fluido (Attou, Boyer y
Ferschneider 1999) y (Y. Jiang, M. R. Khadilkar, y otros 2002a); y (iii) Modelos de permeabilidad
relativa (Saez y Carbonell 1985), (G. B. Damjan Nemec 2001) y (1. J. Damjan Nemec 2005).

1.3.6 Modelos Fenomenologicos

Entre este tipo de desarrollos, podemos encontrar los trabajos de (Holub, Dudukovic y Ramachandran
1992), (Holub, Dudukovic y Ramachandran 1993), quienes en lugar de utilizar ecuaciones promedio de
momento, modelaron el flujo local del gas y liquido alrededor de las particulas del reactor de lecho
escurrido, mediante un modelo simplificado de la geometria del lecho, el que consiste en una rendija por
cuyo interior existe un flujo. Una caracteristica importante de dicho modelo, es que de la rendija esta
relacionada con la fraccion hueca del lecho catalitico, ademas se asume que el fluido fluye de manera
idéntica tanto por la superficie superior, como por la inferior de la rendija, el factor de tortuosidad del
lecho se relaciono6 con el dngulo de inclinacion de la rendija, el area superficial por unidad de volumen
de solido de la rendija es igual al del reactor, y el grosor de la pelicula de liquido fluyendo en la rendija
puede ser relacionada con el holdup liquido total. Ademas el flujo de ambas fases se considera como
flujo turbulento completamente desarrollado. Solo se consider6 como relevante para esta geometria la
region laminar de distribucion de velocidad universal y el factor de friccion en la superficie soélido-
liquido se tomd como igual al factor de friccion de la interface gas-liquido. El modelo satisface los
balances locales de materia y momento para el liquido y el gas, debido a esto, conduce a un
acoplamiento similar entre el holdup y la caida de presion del liquido que lo encontrado en los modelos

de permeabilidad relativa.

También (Holub, Dudukovic y Ramachandran 1992), (Holub, Dudukovic y Ramachandran 1993)

introdujeron el concepto de salto en los campos de velocidad y esfuerzos en la interfase:

vi,ﬁ = vvi,;/ (113)

T, 5= 1T, (1.1.4)

Si los factores de deslizamiento ( fos ﬂ) , que son parametros ajustables, diferentes a |, hay una

discontinuidad de los campos de velocidad del gas y del liquido en la interface y corresponde a una

discontinuidad del esfuerzo de corte. Bajo condiciones de la operacion del reactor de lecho percolado
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(TBR) y desde el punto de vista hidrodinamico, no es razonable que dichas discontinuidades existan (la
condicion de no deslizamiento no se satisface por flujos a baja presion o flujo de Knudsen, y en el caso
del flujo de polimeros altamente visco-eldsticos que son capaces de deslizarse a lo largo de las paredes
de un conducto. La condicion de no deslizamiento se asume normalmente como valida en los flujos de
medios continuos. Sin embargo en el andlisis de (Holub, Dudukovic y Ramachandran 1992), (Holub,

Dudukovic y Ramachandran 1993) las ecuaciones (1.1.3) y (1.1.4) constituyen la posibilidad de dos
constantes ajustables ( fos ﬂ), para reproducir los datos experimentales. Si dichos parametros no son
introducidos, el modelo derivado no contiene parametros ajustables, ademas cuando esos parametros son
tomados iguales a O, se obtiene el modelo de permeabilidad relativa (1.1.10) de (Saez y Carbonell

1985).

Mas tarde los factores de deslizamiento (f,, /) se modificaron para ser funciones de los nimeros de

Reynolds (Al-Dahhan, Khadilkar, y otros 1998) en la siguiente forma:

f, =—4.4x107 Re};" Re)" (1.1.5)

f, =—23x107 Re;” Re,** (1.1.6)

Sin embargo, a partir de estas ecuaciones no es posible determinar los detalles del flujo alrededor de las
particulas en un reactor empacado real a partir del modelo de rendija. Por otra parte (Iliuta y Larachi
1999) desarrollaron un modelo generalizado de rendija, el que permite un rendija completamente mojada
y otra que estd completamente seca; este modelo permite simular situaciones en donde los catalizadores

no estan completamente cubiertos por liquido.

Recientemente (Iliuta, Larachi y Al-Dahhan 2000), desarrollaron un modelo de doble rendija, para
predecir la caida de presion de dos fases, el holdup liquido externo, la eficiencia de mojado externa del
catalizador y las areas interfaciales gas-liquido en un TBR a flujo co-corriente descendente operado en
condiciones de régimen de flujo de goteo; como parte del modelo se obtuvieron dos funciones de factor
de deslizamiento mejoradas, mediante el uso de un andlisis dimensional de una red neuronal artificial y

para la validacion se realizé la comparacion con 1200 mediciones experimentales.
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1.3.7 Modelos de Permeabilidad Relativa

Los modelos de permeabilidad relativa para cada fase (kl.), son comunmente usados en el analisis del

flujo de dos fases fluida en un medio poroso para escribir la fuerza de arrastre por unidad de volumen de

cada fluido (Saez y Carbonell 1985):

2 (1.1.7)
F 1 [ARei_l_BReijpig

e kS\ Ga — Ga,

En dicho esquema, se considera que las permeabilidades relativas del gas y del liquido son funcion
principal de la saturacion de cada fase S;, esto es, la razon de la fuerza de arrastre de una sola fase a la

velocidad superficial y la fuerza de arrastre bajo condiciones del flujo de dos fases. La saturacion de la
fase estd dada por la expresion:

g (1.1.8)

En la ecuacion (1.1.7) las constantes 4 y B son las constantes de Ergun para el flujo de una sola fase.

Ademas los nimeros adimensionales de Reynolds (Rel.) y Galileo (Gai) para la fase i , se evalian a

la velocidad superficial de cada fase (u, = ¢,,), el diametro equivalente d, del catalizador.

Re, = piEVA,
l-¢
lod’s?
Ga, = L85 (1.1.9)
H; (1_‘9)
q - 6V,
‘A4

4
Para la dependencia de la permeabilidad relativa y la saturacion de cada fase Saez (Saez y Carbonell
1985) propuso la siguiente correlacion:
o243
k r 57
48
kﬁ —S,; (1.1.10)

0, es la saturacion reducida, Sf 28}(,) / Ey gf el holdup estatico:

0

S = S, -5,

V4 0
1-S, (1.1.11)
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Aunque el método es semi-empirico y requiere de la evaluacion de los coeficientes de Ergun, puede
conducir a buenas correlaciones del holdup liquido y la caida de presion para el flujo de dos fases

fluidas.

Por otra parte, el modelo de (Al-Dahhan y Dudukovic 1994), (Holub, Dudukovic y Ramachandran 1992)
y (Holub, Dudukovic y Ramachandran 1993) asumen que la intrincada geometria de los espacios vacios
en el lecho empacado pueden ser representados por un modelo simple de rendija y los resultados
encontrados para la caida de presion y la saturacion de la fase liquida son idénticos a los de Sweeney
(Sweeney 1967). El modelo de Sweeney considera que el esfuerzo de corte en la interfase gas-liquido es
cero, lo que implica que no hay influencia del flujo del gas sobre el flujo del liquido. Sin embargo la
evidencia experimental muestra que el flujo de gas tiene un efecto considerable sobre la hidrodindmica

del TBR (Wammes, y otros 1991) y en especial a altas presiones (Al-Dahhan y Dudukovic 1994).

De lo anterior se infiere que las interacciones entre las fases liquidas y gas no deben despreciarse en los
mecanismos de transporte de momento, y esto quedard en evidencia mas tarde durante el desarrollo de

este trabajo.

1.3.8 Modelos de Fuerza interfacial Fluido-Fluido

Tanto los modelos empiricos como los que se basan en el concepto de permeabilidad relativa y los
modelos fenomenologicos involucran pardmetros ajustados con datos de flujo; por tanto dichos no son
universales. Mas aun, las correlaciones provenientes de los modelos empiricos y de permeabilidad
relativa son cerraduras y no permiten detalles de las interacciones hidrodindmica de las fases

involucradas en los TBR’s.

Por otra parte Attou y colaboradores (Attou, Boyer y Ferschneider 1999) desarrollaron un modelo de
fuerzas de arrastre, un balance de fuerza, a partir de las leyes macroscopicas de masa y momento. En
este modelo, el arrastre liquido-sélido y las interacciones gas-liquido (por ejemplo, el arrastre gas-
liquido debido al movimiento relativo entre los fluidos y las fuerzas por las cuales el gas empuja al
liquido contra el so6lido) se evalian mediante consideraciones tedricas. Una de las caracteristicas
ventajosas de este modelo respecto a los modelos empiricos y los basados en permeabilidad relativa, es

que este modelo carece de constantes ajustables. En cuanto a otras caracteristicas del modelo, se puede
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mencionar que el flujo de dos fases fluidas newtonianas, esta completamente desarrollado, dicho fases se
consideran isotérmicas, y en estado estacionario. La fase liquida se considera incompresible y la gas

sigue el comportamiento de un gas ideal.

El modelo de distribucion de fases desarrollado por Attou y colaboradores (Attou, Boyer y Ferschneider
1999) se desarrolld para un régimen de goteo (trickle regime), y se considerd como un flujo anular de
dos fases que estan completamente separadas por una interface suave y estable; en dicho modelo cada
region se considera como continua. Los detalles de la representacion geométrica del modelo empleado
se muestran en la Figura 2. La justificacion de considerar que los catalizadores estdin completamente
mojados recae en el hecho de que la mayoria de los reactores industriales trabajan cerca de la region de
transicion entre el régimen de goteo y el de pulso (Satterfield 1975) y este régimen se presenta a
velocidades de gas bajas y a velocidades de liquido tales que el mojado parcial se convierte en mojado

completo.

Las leyes de conservacion se aplicaron al volumen de control representado en la figura 2, el fluido se

consider6 newtoniano. El modelo requirié de una cerradura “relacion entre las presiones de las fases
fluidas p, y p,”, por lo que se recurrié al uso de la presion capilar ( pc) dada por la funcion de
Levverett p, = p, — p,. Esta expresion ha sido usada extensivamente por varios autores (Saez y
Carbonell 1985) e implica que el gradiente de presion capilar es proporcional al gradiente de la fraccion
liquida y como dicha fraccion no cambia significativamente con la posicion axial del reactor (Z), esto

es, dp,/dz ~0 y en consecuencia se tiene:

dpy _p, _dp (1.1.12)

Aqui n, =n, el vector normal que apunta hacia

afuera de la fase, L, Gy S son las fases liquida, gas
y solida respectivamente, g es la fuerza

¥ gravitacional, 4, 4, son las areas trasversales al

flujo a la entrada y salida y A, es el area

superficial del catalizador.
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Figura 2. Representacion esquematica del flujo descendente
gas-liquido a co-corriente a través del espacio intersticial del
lecho empacado (Attou, Boyer y Ferschneider 1999).

Es importante resaltar que la validez de dicha representacion para TBR’s no ha sido establecida o
demostrada (Attou, Boyer y Ferschneider 1999); aunque a favor de su uso, se puede argumentar que
esta aproximacion es aceptable para modelar el comportamiento hidrodinamico promedio en estado
estacionario de un lecho empacado, debido a que s6lo una pequena fraccion del lecho estd sujeta a

efectos capilares (Attou, Boyer y Ferschneider 1999).

En cuanto a la interaccion hidrodindmica entre las fases, para la interaccion con la fase gas, solo se

consideran efectos localizados en la interface gas-liquido (ver Figura 2) e involucra dos componentes: la
fuerza de arrastre resultante del esfuerzo de corte (Z’ ﬂ) ejercida sobre la frontera del gas localizada en

la vecindad con el liquido y la fuerzas ejercida sobre el gas debido al movimiento relativo entre los

fluidos.

En cuanto al liquido, existe un componente de fuerza de arrastre ejercida sobre el liquido debido al

esfuerzo de corte (Z'y) en la frontera liquido en la vecindad del empaque solido y el segundo

componente es la fuerza de arrastre f, 5, Tesultado del movimiento de deslizamiento entre los fluidos.

El modelo usa como base la ecuacion de Kozeni-Carman (1.1.13) e incorpora las propiedades fisicas y la

velocidad superficial del liquido y la fraccion vacia del lecho, la tortuosidad del lecho @ supuesto como

inversamente proporcional a la fraccion volumen del lecho o porosidad del lecho.

L, @®d &'

Donde @ _es la esfericidad de la particula, v, es la velocidad superficial, L, es la longitud del lecho y

Ap es la caida de presion. En este modelo, la fraccion vacia del lecho con la que participa el
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catalizador en el arrastre liquido-solido no es ¢, , sino (l—a)gB, debido a que la pelicula del liquido

contribuye con su espesor.

En cuanto al gas, el aspecto importante es considerar una velocidad relativa representativa del

movimiento relativo gas-liquido, ademas de un criterio similar para la correccion del diametro efectivo
es incorporado debido a la pelicula del liquido [(1—0:53 )/(1-¢, )]1/3 d, . La prediccion del modelo de

los parametros hidrodinamicos cae en el rango de error mostrado por otras correlaciones y muestra

errores respecto a los datos experimentales de gradiente de presion y saturacion de liquido de (Al-

Dahhan y Dudukovic 1994) de 40% y 15% respectivamente.

Por otra parte Mitra (Mitra 2011) realizé un conjunto de simulaciones en CFD a diferentes velocidades
de liquido incorporando diversos modelos de fuerza interfacial fluido-fluido y fluido sélido reportados
en la literatura, entre estos destacan los modelos de intercambio de momento interfacial de (Naumann y
Schiller 1935), (Gidsapow y Ding 1990), (Wen y Yu 1966) y ( Syamlal y O’Brien 1989). Con dichos
modelos realiz6 la simulacion de una serie de casos de estudio en un modelo de TBR en 2D, para
determinar algunos parametros hidrodinamicos y su conclusion fue que ningun modelo fue capaz de
predecir a las diferentes condiciones de operacion exploradas. Cabe resaltar que varios de los modelos
empleados (S. Mitra 2011) son tipicamente utilizados en otro tipo de reactores y que es requerido mayor

estudio al respecto

1.3.9 Valores de N

La relacion N =D, / d, ha sido un tema de discusion recurrente en los analisis en CFD en sistemas que
involucran lechos empacados, el aspecto en cuestion es de qué tamafio debe ser del sistema para
despreciar al efecto de pared, sobre algun aspecto particular estudiado. De manera general se sabe que
existe un valor critico para N, tal que la dependencia o el efecto de pared sobre la hidrodinamica, el
comportamiento térmico de un lecho puede despreciarse. No existe un criterio Uinico respecto a cual
debe ser este valor critico de N, y pueden identificarse dos tendencias i) valores relativamente altos

para N en trabajos experimentales y ii) valores relativamente bajos para N en trabajos en CFD.

Por otra parte, cabe mencionar que existen algunas revisiones respecto a los valores usados de N en
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diferentes tipos de estudios de lechos empacados (Mederos, Ancheyta y Chen 2009), pero estas
revisiones s6lo mencionan el valor usado en los trabajos revisados, y los valores criticos (NC). Lo
anterior debido a que muchos de los trabajos revisados no se enfocan en andlisis de este parametro y
s6lo mencionan un valor de N, que en principio estaria por arriba del valor critico, de acuerdo a los

autores de los trabajos correspondientes.

En todo caso, para los trabajos en CFD se pueden encontrar el de Dixon y colaboradores quienes

encontraron para su estudio de flujo de fluidos y transferencia de calor en un lecho empacado que el
numero de Péclet para la transferencia de calor radial Pe. no muestra dependencia significativa para un

valor N=6 (Nijemeisland y Dixon 2001), tal y como lo muestra la figura 2 de (Nijemeisland y Dixon

2001) y que se reproduce en la Figura 3 de este trabajo.
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Figura 3. Dependencia en el numero de Peclet para la transferencia de calor radial en la relacion didmetro de columna a

didmetro de catalizador (Nijemeisland y Dixon 2001).

Mas aun, de acuerdo a (Dixon 1977) un valor N =2 proporciona valore similares a sistemas de relacion

D, / d , mayores. Por otra parte en el trabajo de (Calis, Nijenhuis, y otros 2001) analizaron diferentes

modelos de celdas representativas del lecho empacado y en la figura 3 de dichos estudios y que se

muestra en la Figura 4, se puede apreciar que la fraccion vacia del lecho pierde dependencia a un valor
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Figura 4. Dependencia de la fraccion vacia del lecho empacado con esferas uniformes como una funcion de la relacion del
diégmetro del canal de la celda a diémetro del catalizador (Calis, Nijenhuis, y otros 2001) .

Por otra parte Guardo y colaboradores (2006) en su analisis de en CFD de las caracteristicas de

trasferencia de calor en la conveccion forzada a baja presion y conveccion mixta (libre y forzada) a alta
presion del flujo de CO, en un lecho empacado, realizaron pruebas para descartar efectos de pared

sobre los perfiles de temperatura y velocidad y encontraron que dichos efectos estuvieron presentes
hasta cuatro didmetros del catalizador como se muestra en las Figuras 5 y 6, que corresponden a las

figuras 2 y 3 del trabajo de (Guardo y col., 2006).
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Figura 5. Prueba para despreciar los efectos de pared en el perfil de velocidad sobre la superficie a Re ~ 300, Figura 2 de

(Guardo, y otros 2006).
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Figura 6. Prueba para despreciar los efectos de pared en el perfil de temperatura sobre la superficie a Re ~300 Figura 3

de (Guardo, y otros 2006).
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El trabajo de (Taskin 2007) hace una revision bibliografica del valor de N que permite independencia
de los resultados de los efectos de pared y encontr6 que valores 5< /N <6 muestran una correlacion
adecuada con la distribucion de la fraccion hueca (Zeiser y col., 2002); por otra parte, valores de
1< N <2 fueron adecuados para obtener desviacion del 10% respecto a datos experimentales obtenidos
para la caida de presion y los perfiles locales de velocidad obtenidos de Anemometria Dopler laser
(LDA) de un fluido puro en régimen laminar fluyendo a través de un lecho empacado con 8-16
catalizadores (Calis, Nijerhuis y col., 2001); también respecto a la caida de presion (Freund, y otros
2003) encontr6é que con N =4, 6.15 los resultados de CFD tienen apego con los obtenidos de caida de
presion de mediciones y de las correlaciones existentes, en su analisis de la hidrodindmica del lecho
empacado con catalizadores esféricos, en el intervalo de 0.1 <Re <100. También (Magnico 2003) para
un valor de N=25.98 , encontré buen apego de los valores de caida de presion normalizada con la
ecuacion de Ergun en el rango de 0.1<Re<200; ademas realizO6 la comparacion con datos

experimentales de los perfiles de porosidad y velocidad superficial axial y encontr6 buen ajuste.

Por otra parte, en particular en los experimentos de la hidrodinamica de TBR's se ha encontrado que

existe un efecto del diametro de particula en la precision de la prediccion de gradiente de presion, debido

a la relacion (DR / dp) se vuelve pequeno (Attou, Boyer y Ferschneider 1999), (Specchia y Baldi 1977).

Existe un diametro critico para el cual la distribucion radial del liquido es uniforme y dicho aspecto es
valido para todos los regimenes de flujo. En los trabajos de (Herskowitz y Smith 1978), se us6 N =18,

(Al-Dahhan y Dudukovic 1994) reportaron valores N >20.

También se puede encontrar una revision de “reglas de dedo para los efectos de pared” por parte de

Mederos y colaboradores (2009) en la tabla 3 de dicho trabajo y que se reproduce en la Figura 7.
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Autor d /d Condiciones
re ! Dpe

Baker et al. [61] >12 Particulas grandes con agujero a condiciones de operacion de una columna de absorcion

Hoftyzer [67] >10 Regla practica para evitar la influencia de la pared en la posici 6n del empaque

Porter et al. [68,69] 20-25 Particulas grandes con agu jero con flujo de agua-aire a condiciones de operacion de una
columna de absorcion

Mear [1,4] >4 Para ganar isotermicidad

Butt and Weekman [7] >100 Resistencias a la trasferencia de calor en la pared es despreciable

Doraiswamy and Tajbl [3] >10-20 Para controlar los gradientes de temperatura radial

Specchia et al. [23] >23 Flujo de liquido uniforme al equilibrio; lecho de vidrio con 0.64 -0.98 cm en tamailo; régimen
de escurrimiento.

Prchlik et al. [70,71] >25 Flujo en la pared menor al 10%; part iculas de p.64-0.98 cm de tamaiio ( forma desconoci da),
régimen de escurrimiento sin flujo de gas

Satterfield [15] >10 Decremento de los problemas hidrodin amicos asociados a la distribuci 6n del I iquido y al
flujo de pared
Regimenes de gas continuo y escurrimiento, aire -agua a 25°C, 1 atm de presi 6n dg/d,.<30,

Herskowitz and Smith [72] >18 particulas de tamafos 0.26 a 1.1 cm, con geometr ias granular, esférica y cil indrica; dos

columnas de4.08y11.4cmID., L p de 26 iny70in;u =0.1-0.5 cm/s, u ¢=0.1-5.0.
Resultados con 10% de reproducibilidad .

Froment and Bischoff [44] >20-25 Para evitar desviacion en el liquido en la pared
Gierman [32] >16 Para evitar flujo de pared

Sistema no reactivo, con una sola fase incompresible (agua) en un medio poroso; modo de
Chu and Ng [73] >25 operacion pseudo-estacionario ( flujo laminar ); esferas de tamafio casi uniforme de 0.024 a

0.16 cm y densidad de 2. 5 g/cm?; tubos experimentales de 0.273, 0.491, 0.802, 0.957 y 1.89
cm de I.D. Valor obtenido de la medici 6n de velocidad radial asumiendo parte grande inerte
del lecho, aun si hay flujo.

Larachi et al. [74,75] >11.5 Para particulas de 2 mm de diametro

Sie [28] >25 Para evitar la deviacion (por ejemplo, debido a efectos de pared ) sea significante

Al-Dahhan and Dudukovic [76] >20 Para minimizar la no-uniformidad de la distribucion de flujo del liquido a presiones elevadas

Sie and Krishna [17] >20 Valor propuesto desde la  dependencia de la porosidad y permeabilidad del lecho sobre la
razon de los diametros del lecho al de la particula

Attou et al. [77] >12-14 Régimen de escurrimiento con flujo a co -corriente del gas -liquido; 0.1-10 MPa

Perego and Peratello [ 26] >25 De Sie [28]

Kumar et al. [46] >4 De una buena distribucion de 1iquido sin acanalamiento y sin efectos de transferencia de

calor en la pared del reactor

Figura 7. Reproduccion de la Tabla 3 de de heuristicas para efectos de pared (Mederos, Ancheyta y Chen

2009).

Al respecto se puede comentar a manera de ejemplo que el valor de N =20 utilizado por (Al-Dahhan y

Dudukovic 1994) y referenciado en la tabla 3 de (Mederos, Ancheyta y Chen 2009) (Ver Figura 7) como

un valor de N_; en realidad es solo el valor utilizado en su conjunto de experimentos; en ninguna parte
del articulo se menciona que este sea N, y tampoco se aborda de manera alguna un estudio del efecto
de la relacion D, / D, sobre los parametros hidrodinamicos estudiados y por tanto no se realizé un

estudio de un valor de N, adecuado que garantice la independencia los parametros hidrodindmicos de

los efectos de pared en el reactor.

Por otra parte, el trabajo de (Chu y Ng 1988) si es un estudio del efecto de N sobre la porosidad y la

permeabilidad del lecho y los autores sugieren N, = 8. Como podra deducirse, la tabla 3 de Maderos y

colaboradores (2009) es una combinacion de trabajos que si analizan el efecto de N sobre algunas
variables en TBR’s con trabajos que no abordan dicho problematica, lo anterior explica la gran

variabilidad de los valores mostrados en la Figura 7.
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En este trabajo, por consideracion de recursos computacionales, se ha optado seleccionar N =6 en base
a los resultados de (Nijemeisland y Dixon 2001), (Calis, Nijerhuis, y otros 2001), (Guardo, y otros
20006), etc.

1.3.10 Geometrias del catalizador

En un trabajo experimental Carruthers y DiCamillo (1988) investigaron la actividad de catalizadores
cilindricos de 3.2, 0.8 y 1.6 mm de diametro y catalizadores trilobulares de 1.6 mm (Figura 8) y

concluyo que los catalizadores trilobulares muestran mayor actividad, esto debido a la relacion de la

actividad y el tamafo de particula debido a limitaciones difusionales.
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Figura 8. Influencia del tamafo y forma del catalizador sobre la remocion del sulfuro de un VGO,
correspondiente a la Figura 2 de (Carruthers y DiCamillo 1988).

Sin embargo se atribuye el decremento de actividad, al incremento de area superficial, mostrada en
algunas geometrias sin mas evidencia que el andlisis de las relaciones de areas de diferentes tipos de
geometrias y también no es muy claro qué geometrias muestran mayor actividad que otras, por tanto no
se puede concluir que el incremento de area da por resultado el incremento de actividad, dicho
incremento podria deberse también a la distorsion de la hidrodindmica provocada por la geometria de los
catalizadores y muchos otros factores asociados. Por otra parte Nigam (Nigam 1985) investigd la
variacion de los factores de efectividad con la desactivacion por envenenamiento como resultado de una
impureza en la corriente de alimentacion, para catalizadores cilindricos anulares (Hollow cylinders).
Con anterioridad Aris ya habia usado catalizadores cilindricos anulares, para analizar la difusion-

reaccion en catalizadores permeables (Aris 1975).
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Otro trabajo en donde se evalua el efecto de la geometria del catalizador sobre el comportamiento de un
lecho empacado es el de Afandizadeh y Foumeny (2001), en concreto se investiga el efecto de las
relaciones de aspecto de diferentes catalizadores con diferentes geometrias (Figura 9) sobre la actividad
mostrada en algunos trabajos y se concluye que los catalizadores cilindricos muestran un mejor
comportamiento, debido a que exponen 14.5% mayor area superficial que los catalizadores esféricos

teniendo ambos lechos el mismo volumen equivalente.

°
<& 201 o AAS 1
b
0
Q
<
ko)
T
[
Q
>
® °
& 1.5 i
<]
@
9 °
©
c
kel [ ) 000
N o o® “.“...
@ 000000000°®
1 0 T T T T

0 1 2
Razon de aspecto de la particula (h/D)

Figura 9. Variacion de la razén de drea superficial (cilindro sélido/esfera) con la relacion de aspecto de los
catalizadores, correspondiente a la Figura 2 de (Afandizadeh y Foumeny 2001).

Afandizadeh y Foumeny también encontraron que los cilindros con agujeros longitudinales exhiben
ventajas respecto a los cilindricos por razones semejantes, y que el disefio adecuado es cuando se
presenta una relacion 0.75<h/D<1.5. Los autores exploraron otro tipo de geometrias, como anillos
Raschig, y de red en cruz. Posteriormente en un trabajo de modelado matematico (Ostrovskii 2006)
realiz6 un estudio parecido, respecto al efecto de la forma del catalizador sobre la eficiencia de la

reaccion, en este caso sobre el factor de efectividad. De nueva cuenta el efecto de la geometria del

catalizador fue incorporado a través del factor de forma F, =V, /A, donde V, es el volumeny A4, es el

area superficial del catalizador respectivamente; y este factor de forma modifica al modulo de Thiele de

la forma:

(1.1.14)

¢M: FJ

w |-

Aqui ¢ es el modulo de Thiele modificado.

El autor concluye que geometrias mas complejas muestran ventajas debido a su mayor didmetro y en

consecuencia menor caida de presion en el lecho. Por otra parte en el factor de forma se pueden
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considerar dos casos: (@) cuando d, =d,, por tanto F, =6V, /d,A, 'y (b) cuando los catalizadores

tienen el mismo volumen y en consecuencia F, = 4, /A, . En el primer caso los factores de efectividad

son mayores mientras la geometria del catalizador es mas compleja, y en el segundo caso geometrias de
catalizadores con huecos conducen al decremento de la cantidad de catalizador para el mismo volumen
de lecho. Por eso catalizadores sin agujeros, como los catalizadores cilindricos son més eficientes debido

a que el diametro decrece con el incremento de V, =V, . Este comportamiento se muestra en las Figura

10.
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En un trabajo muy revelador (Macias y Ancheyta 2004) realizaron un estudio experimental del efecto de
la geometria del catalizador (esferas, cilindros, di-lobular, tri-lobular y tetra-lobular) sobre el holdup
liquido, caida de presion, los gradientes de concentracion en el seno del fluido y en el catalizador, y
composicion de los compuestos sulfurados de un reactor catalitico de hidrodesulfurizacion. En dicho

estudio se evaluo el factor de efectividad mediante la ecuacion (1.1.15) y la constante cinética de

reaccion (k) para extruidos tri-lobulares mediante datos experimentales utilizando la ecuacion (1.1.16).

2
_ 2Deﬁf (AP/VP) (1115)
(n+1)kapcz:}9pP

k:kap/n (1.1.16)
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Aqui D, es la difusividad efectiva del catalizador, C,  es la concentracion del compuesto sulfurado

en la superficie del catalizador, n el orden de reaccion, p, la densidad del catalizador y k&, es la

constante de reaccion aparente (medida de los experimentos).
La constante cinética (1.1.16) obtenida para tri-lobulos se usa para calcular el factor de efectividad para

otras geometrias mediante:

_ (1.1.17)
n= 3[¢C0th (¢) 1] esferas
¢
.1.18
n =M otras formas (1-1.18)

Cabe mencionar que el efecto de las diferentes geometrias se incorpora a través de la relacion (AS / VP),

de acuerdo a la siguiente Figura 11, que corresponde a la tabla 1 de Macias y Ancheyta (2004).

Geometria d, (cm) L (cm) dpw (cm) S, (cmz) 7, (cm) Lzs/dew

esferas
0.314 - 0.314 0.3098 0.16 76.93
pellet
0.274 0.274 0.274 0.3546 0.14 83.87
'y
cilindro @ 0210 0.468 0257 0378 0.1 89.42
="
2-1obulos &
cti /
P 0.242 0.544 0.229 0.4234 0.074 100.16
o2
3-lobulos
= %
@ - 0.23 0.52 0.222 0.4381 0.058 103.62
\r )
N AN\
- 2r -
4-16bulos

de / 0.22 0.491 0.199 0.4878 0.046 115.40

Figura 11. Caracteristicas geométricas delos diferentes catalizadores (Macias y Ancheyta 2004)

Es importante mencionar que se asumid que operacion isotérmica, que el catalizador estd uniformente
mojado, las velocidades del gas y liquido son constantes en todo el reactor, el comportamiento del

reactor corresponde al modelo de flujo tapon y més importante aun, que el factor de efectividad
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corresponde al régimen de limitaciones difusionales, esto es cuando 7 =1/¢@. Sin embargo los valores
obtenidos para 1.5<¢ <7.5 no necesariamente corresponde al régimen de limitaciones difusionales en

el catalizador.

Un trabajo importante respecto al efecto de la geometria de los catalizadores sobre pardmetros
hidrodinamicos y que proporciona datos reveladores, sobre el estado del arte a este respecto es el trabajo
de Trivizadakis (Trivizadakis, Giakoumakis y Karabelas 2006), encontraron que existe una diferencia
evidente entre el comportamiento de particulas esféricas y cilindros anulares. Respecto al holdup y la
caida de presion las esferas conducen a valores mas grandes. Este efecto se atribuye a la anisotropia y la
lo uniformidad de los espacios intersticiales de los anulos en el lecho. También concluyen que el
diametro equivalente, la relacion volumen a area superficial, la fraccion hueca no son suficientes para
obtener buena prediccion en los parametros hidrodinamicos del lecho obtenidos experimentalmente,
como las que se consiguen con las correlaciones de literatura (Larachi, y otros 1991), (Ellman, Modoux,
y otros 1990), (Levec, Saez y Carbonell 1985) y son requeridas mas caracteristicas geométricas, como la

tortuosidad para conseguir mejor prediccion.

Existen otro tipo de trabajos que exploran el efecto de la geometria del catalizador sobre otras aspectos
de del TBR’s, por ejemplo, Inglezakis, investigo el efecto de la geometria sobre las no idealidades del
flujo en TBR’s, a través de los coeficientes de dispersion axial (Inglezakis 2010). Existen inclusive otros
trabajos que estudian el efecto de la geometria de las particulas sdlida, pero en micro-reactores de lecho
empacado, sobre la caida de presion, la transicion del régimen de flujo e histéresis en el mojado de los

catalizadores (Faridkhou y Larachi 2014).

De lo anterior revisado, se puede afirmar de forma general, que los estudios que investigan el efecto de
la geometria del catalizador, ya sea sobre la hidrodindmica o sobre el comportamiento cinético y/o la

efectividad de los catalizadores, se basan en incorporar una forma de relacion de aspecto, que puede ser
mediante el didmetro equivalente d, o la relacion (VP / AP) : (1) en las ecuaciones de transporte y (2) en
el mejor de los casos se realizaron pruebas experimentales de carga de los reactores y se determinaron
distribuciones de fraccion hueca y de esto se realizaron conjeturas sobre la actividad del sistema. Sin
embargo, de acuerdo a (Trivizadakis, Giakoumakis y Karabelas 2006) la relacién volumen a &rea

superficial, la fraccion hueca no son suficientes para obtener buena prediccion en los parametros

hidrodinamicos del lecho obtenidos experimentalmente, como las que se consiguen con las correlaciones
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de literatura; por lo que se requieren mas estudios sobre el efecto de la geometria de los catalizadores

que consideren algo mas que el didmetro equivalente d, o larelacion (V,/4,).

1.3.11 Método del Volumen Promediante

El método del volumen promediante es una metodologia que se ha usado para obtener de manera
rigurosa ecuaciones de medio efectivo (ecuaciones continuas) para sistemas multifasicos y ha sido
empleada para la obtenciéon de modelos para una variedad importante de fendmenos fisicos
(Referencias). De manera concreta, esta técnica permite que ecuaciones que son solo validas dentro de
una fase, se suavicen espacialmente para producir ecuaciones que son validas en todas partes. Esta
metodologia, ademés de conducir a ecuaciones de transporte promediadas (espacialmente alisadas o
suavizadas), también permite desarrollar el denominado “problema de cerradura™ de las desviaciones de
la variable promedio y es un medio riguroso para entender fisicamente y predecir los valores de los

coeficientes efectivos que aparecen en la ecuaciones promedio.

El proceso de promediado volumétrico consiste en la asociacion de cualquier punto en el espacio del

sistema multifasico, que en este caso es un sistema trifdsico y que es ilustrado por la Figura 12, con un
volumen promediante %, definido de tal forma que es invariante en el tiempo y el espacio, para casos

en los cuales en contacto una fase solida (@) y dos fases fluidas (f, 7), el volumen promedio esta

definido como:

V=V, (x)+V,(x, t)+V,(x, 1) (1.1.19)
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Figura 12. Esquema de un Reactor trifdsico de lecho empacado operando en régimen de goteo.

Figura 13. Caracteristicas del volumen promediante para el sistema de tres fases en consideracion

Algunos detalles del volumen promediante % se muestran en la Figura 13, en donde los vectores x y

r, localizan respectivamente el centroide y puntos en la fase ¢ (donde ¢ puede ser @, y y ) y el
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vector y . localiza puntos de la fase ¢ relativos al centroide de v

1.3.11.1 Operador promedio

Por otra parte en el método del promedio volumétrico existen tres tipos de promedios usualmente usados
en el andlisis de los fendémenos de transporte en medios porosos; el primero de estos es el promedio

espacial de una funcion de interés, cualquiera y, (por ejemplo la concentracion o la velocidad, etc.)

definida en todo punto en el espacio de la region multifasica, este promedio esta definido como:

(1.1.20)
(w)

Es frecuente el interés en el promedio de alguna cantidad asociada a una sola fase, por lo que se ha

X+¥Y,

1
. =W,,I,W“

definido un segundo promedio denominado promedio de fase de esa misma funcién de interés, que

puede ser escalar o vectorial, la cual se define como:

1
Vol. =% | Yo
w5 ]

(1.1.21)

X+y,

El tercer tipo de promedio es el promedio intrinseco de fase, que es una cantidad mas representativa para

una fase en cuestion, y se define como:

. 1 (1.1.22)
(w.)| = [ v

En las ecs. (1.1.20) a (1.1.22), V, (X) es el volumen de la fase « que estd contenida en el volumen

promediante 7", ademas se observa claramente que las cantidades promediadas volumétricamente estan
solo asociadas al centrdide y que a la region al interior del volumen promediante (localizable por su

centroide) se le asigna el valor promedio de la fase « en la region multifésica a su interior.

Por otra parte el “Promedio de fase superficial” y el “Promedio de fase intrinseco” estan relacionados
por la siguiente relacion:

(1.1.23)

V.)

Las fracciones volumen para las tres fases en el volumen promediante, quedan definidas como:

=)
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v (¢) (1.1.24)

Evidentemente se tiene que:

g,+&5(t)+e,(1)=1 (1.1.25)

Antes de avanzar, cabe mencionar que un procedimiento parecido de promediado dio origen a las
ecuaciones de cantidad de momento aplicables en sistema turbulento que aparecen en los libros de texto
de ingenieria Quimica, por lo que dichas variables en esas ecuaciones estan promediadas temporalmente,
por ejemplo, la velocidad de dicha ecuacion es una velocidad promediada en el tiempo v. Mas tarde, las
metodologias de promediado que dieron origen a las ecuaciones de transporte de cantidad de momento
turbulento, fueron extrapoladas para sistemas en donde las fluctuaciones no sélo son temporales, sino

que también se presentan fluctuaciones espaciales, como sucede en sistemas heterogéneos multifasicos.

1.3.11.2 Descomposicion de escalas y otras herramientas

Una vez definidos los operadores promedio, se procede a promediar las ecuaciones locales-instantaneas
validas para cada fase individual; la tarea de promediado es laboriosa y nada sencilla, para conseguirlo
se recurre al uso de una descomposicion de escalas (Gray, A derivation of the equation for multi-phase

transport 1975), mostrada en la ecuacion (1.1.26).

v, =v,+(y,)" (1.1.26)

Donde <1//a>a es el promedio de la funcién y, definida en la fase « y y, es la desviacion de v,
respecto al promedio. La ecuacidon (1.1.26) representa una descomposicion de escalas, porque las

variaciones de v/, v,y <1//a >a son significativas a diferentes longitudes caracteristicas.

También se recurre al uso del teorema del promediado espacial para una cantidad de escalar y, y para
una cantidad vectorial y_ asociadas con la fase cualquierad toma la forma mostrada abajo en (1.1.27)

y (1.1.28) respectivamente (Howes y Whitaker 1985).

1 1
<V%,>:V<Ww>+y j “w,e‘//wdA“Ly I n,y,dA4 (1.1.27)
"%v

i
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I 1
(Vow,)=V{w,)+ o [ mwadds— [, w,d4 (1.1.28)

no/wﬁ hc/wy
En las expresiones anteriores n; es el vector unitario normal a la interface i—j y que apunta hacia la

fase j y oo es el area interfacial entre las fases i— .

Por otra parte, en las expresiones anteriores relacionan las integrales de derivadas superficiales con la
derivada espacial de una integral de superficie en el volumen promediante, que es de tamafo y
orientacién constante, pero que se encuentra en cada punto en el espacio. Aunque 9 no varia con el
espacio, la cantidad de interfaz dentro de " y los valores de los integrandos, dependera de la ubicacion
del volumen de promediado (Gray y Hassanizadeh 1989). Por lo tanto intercambiar el orden de
integracion y diferenciacion no es trivial, precisamente esta es la utilidad de estos teoremas radica en
permiten intercambiar los operadores diferencial e integral que aparecen durante el proceso de
promediado. Por otra parte se requiere del desarrollo de integrales geométricas que se relacionan a la
estructura del medio poroso. Quintard y colaboradores han desarrollado un conjunto de teoremas
geométricos para relacionar las integrales con los momentos espaciales del medio poroso en el caso de
sistemas de dos fase (Quintard y Whitaker 1994):

I n, dA=-V <1> =-Veg

& 41)

I n,y,dA=-V <yw>
%,

@

(1.1.29)

[n.y,y,d4=-V(y,y.,)

r\r//m

en donde n,=n_,+n, y %, =c%,+c%, . Estas integrales geométricas estan relacionadas a la

estructura del medio poroso y <1>, V<yw>, yV<ywyw> son los momentos espaciales de superficie de

orden cero, primer y segundo orden de la fase y contenida en el volumen promediante
1.3.11.3 Ecuaciones promedio

La aplicacion de los operadores promedio, las herramientas mencionadas en la seccion anterior y andlisis
de magnitud permiten la obtencion de ecuaciones promedio. En este caso en particular, es de nuestro
interés los problemas de difusion-reaccion y conduccion-generacion de energia por reaccion en una

particula catalitica, para los cuales ya existen en la literatura (Whitaker 1999) los desarrollos que
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condujeron a las ecuaciones promedio a partir de las ecuaciones locales validas en cada fase. Las
ecuaciones promedio se muestran para el caso de transporte de materia (1.1.30) y para el caso de

transporte de energia (1.1.31).

87Deﬂ'v2 <Cj10>w = <rA >w (1.1.30)

-K,,V(T)" =(-AH)(r,)" (1.1.31)

En las expresiones anteriores, los términos en corchetes < > son cantidades promedio, validas en todo el
dominio del catalizador, el cual es considerado como un dominio pseudo-homogéneo, en donde ya no
hay distincion entre la matriz sélida (dominio sélido) y los poros del catalizador (espacio intersticial

ocupado por la fase liquida). D,,, K, son la difusividad y la conductividad efectiva, (—AH ) el calor de

eff °

reaccion y <rA >w la velocidad de reaccion que tiene lugar en todo el volumen del catalizador.

1.3.11.4 Transporte homogéneo vs transporte heterogéneo de materia y energia

Las ecuaciones locales instantaneas validas en las fases individuales a partir de las que se obtienen las
ecuaciones (1.1.30) y (1.1.31), son bastante conocidas y no requieren de mayor atencion, a continuacion
se muestran las ecuaciones de transporte difusivo con reaccidon quimica y transporte conductivo con

generacion de energia por reaccion.

V~(@VCZ)=0 en la fase y (1.1.32)
2

—k, VT, =0 en la fase (1.1.33)

—k V*T =0 enla fase o (1.1.34)

En las expresiones anteriores, C; , 7, y 7, son las concentracion y temperaturas de las fases

individuales 7, YO,y 9, k, y k, son los coeficientes de difusion y conductividad.

A pesar de que las ecuaciones anteriores son bastante conocidas, su utilizacion ha sido muy limitada y en
realidad, practicamente nula en los problemas difusion-reaccion en la particulas cataliticas, lo anterior es

porque su aplicacion requiere de conocer de manera precisa la ubicacion de las dreas interraciales entre
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el dominio so6lido de la matriz porosa de los catalizadores y region ocupada por el fluido que ocupa el

espacio de los poros ~o/ . La ubicacion exacta de la interface es muy dificil de conocer y que en caso

de conocerse, el esfuerzo de computo requerido para la evaluacion del problema local es de gran
envergadura. Estas razones han marcado el camino de usar modelos o ecuaciones promedio, en las
cuales, la complejidad de la geometria de las fases continuas y de las interfaces que separan a estas, se
“incorpora” a través de los valores que toman los denominados coeficientes de transporte efectivos. Al
respecto, en principio, deberia ser equivalente resolver el modelo pseudo-homogéneo (ecuaciones
promedio) y el modelo heterogéneo (ecuaciones locales validas para cada fase). La valides de esto es

explorado como parte de los objetivos de este trabajo.

1.3.11.5 Coeficientes de transporte efectivo

Como se ha mencionado con anterioridad, la metodologia del volumen promediante ademas permite la
posibilidad de evaluacion de los coeficientes efectivos de transporte, en este caso en particular, los
coeficientes de interés se pueden evaluar a partir de expresiones encontradas en la literatura (Whitaker

1999).

D, =7 1+Vi [ n,,b,d4 (1.1.35)
Y
K, l-x
k:‘f :(£y+gaK)I+( > )n.[ nb,dA (1.1.36)

En la expresion anterior Ies el tensor identidad, x =k, / k, es la razon de conductividades, y b, y b,

son los vectores del problema de cerradura y se obtienen de los problemas de valor a la frontera
mostrados en las ecuaciones (1.1.40) a (1.1.45) también ya ampliamente discutidas en la literatura
(Whitaker 1999). Aqui lo importante es a resaltar es que los problemas de valor a la frontera del vector
de cerradura se resuelven usualmente en una region representativa del medio poroso en estudio y es
entonces a través de este vector que parte de la informacién geométrica de del medio poroso es
capturada y llevada a los coeficientes de transporte (1.1.35) y (1.1.36). En la siguiente seccioén se

abordaran algunos detalles de las representaciones geométricas del medio poroso.
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1.3.11.6 Representacion de la matriz porosa

Usualmente se utiliza una celda representativa del medio poroso que es invariante con la traslacion de

coordenadas del tipo r=r+/, donde r es un vector de posicion y Z es una longitud caracteristica
(Zy << ro) mas pequefia que el radio del volumen promediante y estd relacionada con la magnitud

4,,/7", de tal forma que esta representacion sea isotropica, homogénea con respecto al proceso de

difusion. Usualmente dichas representaciones fueron en 2D y consistian en arreglo de geometria simples
como arreglos de cuadrados en 2D y 3D, también celdas unitarias para representar anisotropia (Ryan
1983), también se pueden encontrar otro tipo de celdas sencillas como la de denominada celda de
Chang (Chang 1982) y modificaciones (Ochoa-Tapia, Del Rio y Whitaker 1993) y aunque se han
realizado modificaciones para tratar de representar medios anisotropicos (Ochoa Tapia, Stroeve y
Whitaker 1994), las celdas tienen la peculiaridad de que son representaciones relativamente sencillas y

para nada cercanas a la geometria real del medio poroso.
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Figura 14. Modelos de representativos de la geometria de medio poroso: (a) (Ryan 1983), (b) (Chang 1982), (c) (Ochoa-
Tapia, Del Rio y Whitaker 1993) y (d) (Ochoa Tapia, Stroeve y Whitaker 1994)

Debido a la demanda de recursos computacionales, en el pasado se habia optado por el uso de las
denominadas Celdas unitarias representativas o RUC pos sus siglas en inglés (Representative unitary
cell), para las cuales, la Figura 14 muestra algunos ejemplos. Hoy en dia es posible utilizar una

representacion mas realistica de la geometria del medio poroso y esta tarea ha sido realizada en estudio.
1.3.11.7 Transporte de informacion desde escala poro a escala reactor

A pesar de la simplicidad de las representaciones geométricas, usualmente los valores predichos de los
coeficientes efectivos de transporte, son bastante buenos respecto a los valores experimentales. Se
atribuye la “buena” prediccion a que poco mas la informacion de la fraccion hueca pasas por los
denominados filtros de la cerradura para el caso de difusion-reaccion en una particula catalitico.

Filtro de la

1 > 1.1.37
? I n,.c AydA = q desviacién ( )

oAy .
& espacial

Esta integral so6lo permite pasar alguna informacion desde la ecuacion puntual para C, y sus

/4
condiciones de frontera hacia la ecuacion promedio para <C ) > , por esa razon se le denomina como
/4

filtro. En concreto, para el caso del transporte difusivo, esta asociada con la condicion de frontera en las
entradas del dominio fluido (1.1.38) y la simplificacion necesaria para utilizar RUC’s (1.1.39), para este
ultimo caso, el problema de valor a la frontera para las desviaciones de la concentracion, permitiria

evaluar C, mas una constante aditiva, la cual se puede desprecias, debido a que dicha constante no pasa
4

el filtro (1.1.37).

¢, =/ (r,t) en o4,
* (r.1) ’ (1.1.38)

¢, (r+4)=¢, (r) parai=123. (1.1.39)

1.3.11.8 Problemas de valor a la frontera para la Cerradura

Los coeficientes de transporte requeridos por los balances de materia y energia de medio efectivo, se
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obtienen a partir de la solucion de los problemas de cerradura respectivos. El problema de cerradura para

el problema de transporte de materia con reaccion pseudo-homogéneo es siguiente:

Vb, =0 (1.1.40)

con las siguientes condiciones de frontera:
—nw be = nya en @%G (1141)
b, (r+.)=b,(r) para i=1, 2,3, (1.1.42)

A continuacidn se presenta aqui el problema de cerradura para el problema de energia:

Vb, =0, V’b,=0 (1.1.43)

con las siguientes condiciones de frontera:
b, =b,; -n_-Vb =-n_-&Vb_+n,_(1-x) en o, (1.1.44)
b (r+)=b (r); b,(r+)=b_(r) para i=1,2, 3, (1.1.45)

donde b, son los vectores de cerradura para los problemas de trasporte de materia y energia (b:, bg) .

Como puede observarse, para el caso de materia, el vector s6lo estd definido en la fase fluida del

catalizador y para el caso de energia estan definidos tanto para la se fluida (b:) , como para la fase sélida

(ba). En el establecimiento del problema de valor a la frontera de la cerradura, se pueden mencionar

dos pasos 1) la obtencion de las ecuaciones diferenciales para las deviaciones de la concentracion y de
temperatura a partir de la resta de las ecuaciones locales puntuales (1.1.32) a (1.1.34) y las ecuaciones
promedio y su posterior simplificacion y ii) y dada la naturaleza lineal del problema de valores a la
frontera de las desviaciones, se propone una solucion (1.1.46) en términos de las fuentes de campo que
aparecen en dicho problema de valores a la frontera .

Z, zby'V<cA,>yL+Sy <CA:/ >7L+"’7 (1.1.46)

Aqui S, ,y, son dos escalares que se obtienen a partir de sus propios problemas de valor a la fronteras,
sin embargo S, no se utiliza para a evaluar los coeficientes efectivos de transporte (ecuaciones (1.1.35)

y (1.1.36)) y y, no pasa el filtro (1.1.37); por esa razon no se escriben dichos problemas de valor ala

frontera.
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1.4 Planteamiento del Problema

Se realiza el modelado multiescala en CFD de los fenomenos de transporte de materia y energia de los
fenomenos que tienen lugar en un TBR a dos diferentes escalas de longitud: (1) escala a nivel de poro de
una particula catalitica, (2) escala a nivel particula catalitica y (3) escala a nivel cluster de catalizadores

o region representativa de un lecho empacado.

A escala de poros de la matriz catalitica se desea saber qué efecto tienen la representacion geométrica de
la estructura porosa del catalizador sobre los coeficientes efectivos de transporte, sobre el
comportamiento cinético y térmico de una particula catalitica en donde tiene lugar una reacciéon de HDS
de gasdleo ligero y finalmente sobre la eficiencia de la reaccion, es decir, sobre el factor de efectividad.
Por lo que se utilizan los resultados de la metodologia del volumen promediante, pata realizar la
evaluacion de los coeficientes de difusividad y conductividad efectiva a partir de una representacion
“realistica” de una matriz porosa, proveniente de una micrografia de un medio poroso; estos resultados
se comparan con los obtenidos al utilizar modelos representativos periddicos de la estructura porosa
(RUC’s). Se resuelven los balances locales de materia y energia (difusion y conduccidon con reaccion y
generacion de energia por reaccion en la superficie catalitica) validos en cada fase para un modelo
geométrico de un catalizador construido a través acoples del modelo realistico con el que se evaluaron
los coeficientes efectivos (modelo heterogéneo) y se obtienen los campos de concentracion, temperatura

y se evaluaron los factores de efectividad.

A nivel de una particula catalitica se desea determinar el efecto, a través de los coeficientes efectivo de
transporte, de la representacion geométrica de la microestructura porosa de catalizador sobre el
comportamiento cinético, el comportamiento térmico, asi como la eficiencia de la reaccién en una
particula catalitica en el que tiene lugar una reaccion de HDS de gasoéleo ligero, por lo que se resuelven
los balances volumétricamente promediados de materia y energia (difusién/reaccion y conduccion/con
reaccion y generacion de energia en todo el dominio del catalizador) validos en toda la pseudofase que
constituye el catalizador, utilizando los valores predichos de los coeficientes efectivos provenientes de
las diferentes representaciones geométricas (modelo realistico y RUC’s ) de la estructura porosa de la
particula catalitica, obteniéndose los campos promedio de concentracion y temperatura y el factor de
efectividad. Estos resultados se comparar con los obtenidos a partir del analisis a escala poro (modelo

heterogéneo).
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En cuanto al modelo geométrico de una regidon representativa del TBR (escala reactor), estamos
interesados en: (a) el efecto del modelo de intercambio de fuerzas entre las fases, (b) el efecto de la
geometria del catalizador, (c) el efecto de la microestructura transportada escala arriba a través de los
coeficientes efectivos de transporte de masa y energia sobre el comportamiento hidrodindmico, cinético
y térmico del TBR y (d) también de explor6 de manera somera la evaluacion de los coeficientes de

pelicula de masa y energia.

Para realizar lo anteriormente descrito, se ha desarrollado el modelo en CFD de un reactor de lecho
percolado (TBR por sus siglas en inglés) que opera en un régimen de baja interaccioén el denominado
régimen de goteo (Trickle flow regime) y donde tiene lugar una reaccion de hidrodesulfurizacion (HDS)
de gasoleo ligero y que sigue una cinética del tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW).
El modelo CFD se encuentra dentro de lo que se conoce como el esquema Euleriano-Euleriano; en
donde ambas fases fluidas se consideran continuas e inter-penetrantes y donde la distribucion de las
fases se representa mediante la probabilidad de ocurrencia de cualquiera de las fases en el sistema de

multiples flujos, a través de la fraccion volumen ¢, . El modelo incorpora la hidrodinamica de dos fases

fluidas, una fase gas (hidrogeno) y una liquida (gasodleo ligero), por lo que se tienen una ecuacion

continuidad y una de transporte de momento para cada fase fluida.

Por otra parte, la interaccion entre las fases es incluida a través de diversos modelos de fuerza interfacial
basados en la ecuacion de Ergun modificada para tomar en cuenta la presencia de una segunda fase y en
términos de coeficientes de Arrastre re-escritos para sistemas multifasicos (S. Mitra 2011): (a) Attou
(Attou, Boyer y Ferschneider 1999), (b) Gidaspow (Gidsapow y Ding 1990), O’Brian ( Syamlal y
O’Brien 1989), Schiller (Schiller y Naumman 1935) y Wen Yu (Wen y Yu 1966). Para el caso del efecto

de la geometria del catalizador sobre el comportamiento del TBR se consideraron diversas geometrias de

catalizadores: esferas (S) , anulos (A4), trilobulos (7') , cilindricos con cuatro agujeros (HC) 'y

cilindricos con agujero en forma de cruz (CC).

El modelo CFD estuvo constituido por las ecuaciones promediadas volumétricamente de materia y

energia para el dominio de las particulas cataliticas (a)) que forman el lecho empacado en el TBR y para

el dominio fluido vélida en los espacios intersticiales que deja el lecho catalitico (pseudofase 1),

ecuaciones (1.1.84) y (1.1.86), y (1.1.83) y (1.1.85) respectivamente. Para llevar la informacién de la
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representacion geométrica de la matriz porosa de la particula catalitica a nivel del TBR, se utilizaron los
coeficientes efectivos de difusividad y conductividad térmica evaluados en este trabajo, a partir de los
resultados del método del volumen promediante usando la representacion realistica y diversas las
RUC’s, y se usan en las ecuaciones de transporte difusivo-reaccion y conductivo-generacion de energia

por reaccion en el dominio de las particulas cataliticas. A partir de esto se evalian los campos de

concentracion y temperatura en el TBR. Por tltimo se evalua el efecto de las velocidades del gas (G) y

liquido (L) sobre los coeficientes de transporte convectivo de masa (a,k,) y energia (% )a partir de

correlaciones encontradas en la literatura, para procesos de HDS (Alvarez y Ancheyta 2008) y (Mederos

y Ancheyta 2007) .

1.5 Justificacion.

Los TBR’s son los reactores usados de manera mas extensiva en el campo de la industria de refinacion
del petrdleo, mas especificamente, en el hidroprocesamiento de combustibles (por ejemplo el
hidrotratamiento, el hidrocraqueo). Por lo tanto, estos reactores juegan un papel de gran importancia en
el control de la contaminacién ambiental. Con el interés actual en la hidrodesulfurizacion profunda que

tiene como finalidad conseguir combustibles con niveles de ~10 ppm de azufre, lo anterior debido a la

existencia legislaciones ambientales mas rigurosas (Wauquier, J. ,2004), y que a su vez obligan a
mejorar el comportamiento de los TBR’s. Las mejoras en disefio de los TBR’s, obligan al mejor

entendimiento de lo que tienen lugar en los reactores multifasicos de proceso.

Por otra parte, mientras el escalado de los TBR’s en el procesamiento del petroleo para una alimentacion
muy bien caracterizada de petrdleo crudo esta probablemente bien establecida como propiedad industrial
patentada (aun asi estd basada en heuristicas y no totalmente cientificamente fundamentadas), la
prediccion a priori del comportamiento de los TBR’s o escalado de reactores de laboratorio para una
nueva alimentacion es todavia considerada como riesgosa y por lo tanto no considerada como confiable
para el disefio. Una razon para esto es que, a pesar de décadas de esfuerzos de investigaciones, los
procesos de transporte en los TBR’s no estan completamente entendidos y no totalmente cuantificados.
También hay un acoplamiento muy fuerte entre las reacciones y la hidrodindmica, lo que hace que los
modelos sean altamente no lineales y acoplados. Por lo tanto, una forma de abordar estas dificultades en

el modelado de los TBR’s es primero, mediante la evaluacion de los parametros hidrodindmicos y el
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posterior acople de estos pardmetros con la reaccion para el disefio global de un TBR comercial.

Por otra parte, en afios recientes, debido al crecimiento del poder computacional y el desarrollo de las
técnicas de Dinamica de Fluidos Computacional (CFD) y su uso extensivo en aplicaciones de
modelamiento de flujos multifasicos (A. R. Atta 2007), (Gunjal, Ranade y Chaudhari 2003), (Y. Jiang,
M. R. Khadilkar, y otros 2002b) y (Y. Jiang, M. R. Khadilkar, y otros 2002a), las técnicas de CFD se
pueden utilizar para mejorar el entendimiento de los TBR’s y en concreto en este trabajo, para explorar
algunos detalles que como se discutid en el estado del arte, aun requieren de mayor investigacién, como
lo son: (1) el efecto que tienen la representacion geométrica de la estructura porosa del catalizador sobre
los coeficientes efectivos de transporte, sobre el comportamiento cinético y térmico de una particula
catalitica, (2) el efecto de la representacion geométrica de la microestructura porosa de catalizador sobre
el comportamiento cinético, el comportamiento térmico, asi como la eficiencia de la reaccion en un
catalizador, (3) el efecto del modelo de intercambio de fuerzas entre las fases, (4) el efecto de la
geometria del catalizador, (5) el efecto de la microestructura transportada escala arriba a través de los
coeficientes efectivos de transporte de masa y energia sobre el comportamiento hidrodinamico, cinético
y térmico del TBR y (6) también de explordé de manera somera la evaluacion de los coeficientes de
pelicula de masa y energia. Con el analisis de los aspectos mencionados, se pretende conseguir un mejor

entendimiento de los fendmenos que tienen lugar en en los TBR’s en diferentes escalas de longitud.

50



1.6 Hipdtesis

Es posible mediante un analisis multiescala mejorar el entendimiento de los fendémenos de transporte
que tienen lugar de manera paralela escala abajo y escala arriba en un TBR, mediante informacion
proveniente del comportamiento hidrodindmico a escala de un clister de catalizadores o una seccion

representativa del reactor.

1.7 Objetivos Generales

Generar un modelo de distribucion de las fases alrededor de una particula catalitica, mediante un modelo
hidrodindmico ya sea a escala de un cluster de particulas o bien a escala reactor, determinando el efecto
de las resistencias internas y externas a la transferencia de materia y energia en los catalizadores sobre el

factor de efectividad en una particula catalitica que trabaja en condiciones tipicas de un proceso de HDS.

1.8 Objetivos Particulares

o Evaluar los coeficientes efectivos de transporte a la transferencia de materia y energia para una
particula catalitica, mediante las herramientas del método del volumen promediante utilizando los
modelos simplificados de celdas unitarias periddicas representativas y mediante un modelo mas
realista de la estructura del medio poroso y realizar la sucesiva comparacion.

o Determinar el efecto de las resistencias internas y externas a la transferencia de materia y energia
sobre el factor de efectividad en una particula catalitica que trabaja en condiciones tipicas de un
proceso de HDS.

. Determinar la equivalencia entre los modelos pseudo-homogéneo y el modelo heterogéneo para
descripcion del transporte de materia y energia y la sucesiva evaluacién de los factores de
efectividad.

o Generar un modelo de distribucion de las fases alrededor de una particula catalitica (eficiencia de
mojado), mediante un modelo un modelo hidrodindmico ya sea a escala de un cluster de particulas
o bien a escala reactor.

. Evaluacion de los coeficientes peliculas para la transferencia de masa y energia para el transporte

entre las fases fluidas alrededor de una particula catalitica.
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1.9 Metodologia

1.9.1 Modelo cinético del proceso de HDS.

El modelo cinético implementado es tomado de los trabajos de Botchwey y colaboradores (Botchwey

2010) y corresponde a una cinética del tipo de Langmuir-Hinshelwood/Hougen-Watson (LHH W) para

un proceso de Hidrodesulfurizacion (HDS) de Gasoéleo ligero (LGO) que utiliza un catalizador de
Nickel-Tungsteno. En dicho modelo se considera las especies sulfuradas, y el hidrogeno se adsorben en

dos sitios activos diferentes.

La expresion de velocidad de reaccion y los pardmetros de dicha expresion se muestra a continuacion:

k(Cy) (pu,) (1.1.47)

;= (k. (C ) )1+ o))

Los valores de los pardmetros cinéticos como la constante de reaccion k(T ) y las constantes de

(s

equilibrio de adsorcién de las especies sulfuradas &, (7) y del hidrogeno k,, (T) para dicha expresion,

provistos por el mismo autor se muestran en la Tabla 3:

Tabla 3. Parametros cinéticos experimentales para el modelo de HDS (Bothwey 2010)

k=ke ™™ [hr/Pd] k) =5.66x10° [ ppm™ |
k,=0.53 [hr/ Pa] 0,=-60.96 [J/ mol
E,=6595x10" [J/mol] ky =1.01x10° [ Pa™]
K, =k ™ | ppm™ ] 0,=-179.76  [J/mol]
K, = k,(){e(Q”/RT) [Pa”] L'=2 [hril]

Se consider6 que el modelo expresado en (1.1.47) es una expresion valida en todo el dominio del
catalizador, es decir, considerando al medio poroso constituyente del catalizador como una pseudofase.
De lo anterior se entiende que las variables que aparecen en el modelo cinético son variables promedio.
Por otra parte, la expresion cinética fue adaptada de la obtenida para el medio pseudohomogéneo y la
expresion que relaciona la velocidad valida en todo el catalizador (reaccion volumétrica) con la

velocidad superficial en la interface fluido-catalizador de los poros del catalizador es la siguiente:

ry=a,(r,) (1.1.48)
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Donde a, =c,, / 7" es la razodn entre el area interfacial fluido-sélido y el volumen del catalizador
(Whitaker 1999). El pardmetro a, fue evaluado a partir de la nuestra propuesta de modelo geométrico

de la matriz porosa mostrada en la Figura 19d y el valor determinado es (a, =114.587 m).

Para modelar las especies sulfuradas se considerd una mezcla equimolar de Tiofeno, Benzotiofeno y

Dibenzotiofeno que sigue la siguiente reaccion global de hidrodesulfurizacion:
C,HS+CHS+C,HS+6H,—~CH +CH,+C,H,+3H,S (1.1.49)

1.9.2 Geometria del medio poroso.

De acuerdo a algunos trabajos basados en el método del volumen promediante (J. Ochoa Tapia,
Diffusion and reaction in heterogeneous media 1989), (Ochoa Tapia, Whitaker y del Rio 1993), (Ochoa
Tapia, Stroeve y Whitaker 1994) y (Whitaker 1999); una representacion sencilla de la geometria de la
microestructura de la matriz porosa de la particula catalitica es suficiente para capturar la informacion
indispensable que debe ser transportada escala arriba en términos del transporte de materia y energia. De

hecho, segun estos desarrollos, la informacidon que logra pasar el denominado “filtro difusivo”, es apenas

poco mas que la fraccién hueca del medio poroso y para el caso de que k_ / kg ~1, algunos detalles del

contacto particula-particula pasan por el filtro conductivo.

filtro de
1 ~
— J. n CZdA = q desviacion (1.1.50)
a 7o
Ao espacial

En los desarrollos mencionados es comun el uso de geometrias simples, construidas con caracteristicas
de simetria, de tal forma que pueda implementarse el concepto de periodicidad en la descripcion
geométrica de la matriz porosa (Figura 15), caracteristica que es conveniente en términos de la cantidad
de esfuerzo de célculo invertido; a dichas representaciones simplificadas se les denominan Celdas

unitarias representativas (o RUC por sus siglas en inglés).

1.9.2.1 Modelo simplificado de la estructura porosa.

Con fines de comparacion y de verificacion de la suposicion de que una geometria simplificada es
suficiente para capturar la informacion geométrica en el transporte de masa y energia, en este trabajo se

construyeron tres diferentes tipos de celdas unitarias representativas, RUC cuadrangular centrada
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(RUC CC), RUC Cuadrangular alternada (RUC CA) y RUC rectangular alternada (RUC RA).

La Figura 15 muestra todos los modelos representativos de la matriz porosa y los detalles geométricos

necesarios para su construccion. Los modelos de celda, se ajustaron para satisfacer con valores tipicos de

los sistemas de HDS, tales como el diametro de poro d, =20-250 nm (Rana, y otros 2006), (Muramatsu,
y otros 1989) y porosidad 0.3<¢,<0.6 (Ranade, Chaudhari y Gunjal 2011) de los catalizadores
utilizados en la literatura. Para fines de nuestro trabajo, se seleccionaron los valores de d, =2.5x10” m

y &,6=0.5465, los cuales se seleccionaron por fines de comparacion con el modelo realistico de la

estructura porosa.

A ruc

(a) (b) (c)
d =1.031x10"m, d, =5.155x10"m, d,=4.166x10"m, a,=2d,,
dpe =1.531x10m dope =1.531x10°m dope =1.74x10°m, a . =2d,0

Figura 15. Se muestra los detalles de construccion de las diferentes RUC’s, (a) RUC CC, (b) RUC CA y (c) RUC RA. Aqui los

dominios liquido y sélido estdn indicados por los numeros 1 y 2 respectivamente y donde ds es la longitud de la particula

sélida, d , eseldidmetro de poroy d,. es lalongitud de la RUC.

2x2
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Figura 16. Acoples realizados con la RUC-CC

16x16

Figura 17. Acoples realizados con la RUC CA

También se realizaron una serie de acoples con la finalidad de verificar lo mencionado en la literatura,
respecto a que una celda unitaria es suficiente para capturar la estructura porosa del medio y que no se
requiere de reproducir una mayor fraccion en tamafio de la matriz porosa a partir de la celda unitaria

(Whitaker 1999). Las Figuras 16, 17 y 18 muestran los acoples realizados con las diferentes RUC’s.
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Figura 18. Acoples realizados con la RUC RA

Para analizar el efecto de la simplificacion incorporada a través de la condicion de periodicidad, también
se implementaron modelos de particulas cataliticas completas construidas con las diferentes RUC’s. La
Figura 19 muestra los modelos geométricos de la microestructura porosa de los catalizadores completos,

en donde la geometria de la microestructura porosa se construyo a partir de las diversas RUC’s.

(a) (b)
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Figura 19. Se muestra los modelos geométricos de la matriz porosa de una particula catalitica completa construida a parir
de las diversas RUC’s, (a) RUC CC, (b) RUC CA y (c) RUC RA. El catalizador tiene un didmetro de 1 mm y los valores
mencionados de d » =25x10"m y ¢,=0.5465. La figura 5d muestra la construccion del denominado “Modelo

geomeétrico realistico” de la matriz porosa construida a partir de un micrografia y cuyos detalles se abordan en la seccion
7.3.

1.9.2.2 Modelo realistico de la estructura porosa.

En este trabajo de investigacion, es de interés el determinar el efecto de una representacion geométrica
mas realistica de la microestructura de la matriz porosa sobre (a) el transporte de materia con reaccion y
transporte de energia con generacion debida a la reaccion en una particula catalitica, (b) el factor de
efectividad isotérmico y no isotérmico en el catalizador, (c) sobre los coeficientes efectivos de transporte
difusivo y conductivo del catalizador y (d) el transporte de materia y energia escala arriba en el reactor
de HDS, esto es, a nivel de un clister de particulas cataliticas. Dado lo anterior, se procedio a la
construccion de un “modelo geométrico realistico” de la matriz porosa de una particula catalitica (Figura
19d), para ello se recurrio al modelo vectorizado de la micrografia de un medio poroso real estudiado en

la literatura (Sirivithayapakorn y Keller 2003). Dicho modelo se adapt6é buscando que satisficiera con los

valores para los pardmetros d,=2.5x10"m y ¢,=0.5465, que entran dentro de los valores tipicos

encontrados en los procesos de HDS. Es importante hacer notar que en la construccion de la geometria

se selecciond al azar un poro como representativo y se utilizd para escalar todo el modelo con la

finalidad de que dicho poro representativo tuviese d, =2.5x 10” m . Al modelo construido a partir de este
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procedimiento, se le determinaron las fracciones de area para cada fase y se determin6 que dicho modelo

tenia como fraccion de los poros &, =0.5465 y con este valor, se construyeron los modelos de las RUC’s.

Figura 20. Muestra (a) una micrografia vectorizada de un modelo de distribucion de poros y (b) una vision parcial del

modelo geométrico a escala 4:1 de una particula catalitica mostrando ambas fases, construido a partir de modelo de
realistico.

La Figura 20a muestra el modelo vectorizado de la micrografia de un medio poroso real ajustado a
d,=2.5x10" m de acuerdo al procedimiento descrito, mientras la Figura 20b muestra una vision parcial

del modelo geométrico del catalizador usando el modelo geométrico realistico a la escala 4:1 ¢

incorporando ambas fases.

Por otra parte, debido a que siempre estan presentes las restricciones de computo y de memoria RAM, se
decidi6 construir dos modelos geométricos realisticos de distribucion de poros en la particula catalitica;
un modelo a escala de 2:1 respecto a la escala real y otro a escala 4:1. Con ambos modelos se

evaluaron los campos de los vectores de cerradura para el problema de difusion reaccion y con estos el

coeficiente de difusividad efectiva @eﬁ» .

A partir de los resultados obtenidos se concluyo que era suficiente trabajar con el modelo 4:1, ya que se

obtuvieron esencialmente los mismos resultados con ambos modelos.
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Figura 21. Muestra (a) un modelo de catalizador con modelo geométrico realistico incluyendo ambas fases y con una escala
4:1, y (b) una vista parcial del modelo de catalizador con modelo geométrico realistico incluyendo sélo la fase fluida y

con una escala 2:1.

La Figura 21a muestra el modelo geométrico realistico adaptado para una escala 4:1 e incorporando los

dominios sélido (o) y fluido () . La Figura 21b muestra la mitad derecha del modelo geométrico

realistico adaptado para una escala 2:1, dicho modelo so6lo incluye la matriz de poros, esto es, solo la
fase fluida estd incluida. Respecto a esto ultimo, cabe sefialar que mediante el procedimiento descrito en
la seccion 7.2.2, esto es, mediante acoples del modelo de la Figura 20a se obtiene el modelo geométrico
para matriz de poros, es decir, para el dominio fluido en todo el catalizador; por lo que para obtener el
dominio de la matriz solida del catalizador se recurrid a operaciones primitivas y logicas, como suma,
resta, interseccion, etc., que estdn disponibles en la herramienta de dibujo del software usado en nuestra

simulaciones en CFD.

1.9.3 Evaluacion de los coeficientes efectivos de transporte.

Una manera teorica de evaluacion de los coeficientes efectivos de transporte difusivo y conductivo para
el transporte es a través de los resultados del Método del Volumen Promediante (Whitaker 1999),
(Brenner 1980) y (Kim, Ochoa y Whitaker 1987); tales estudios sugieren la dependencia de tales

coeficientes con la estructura porosa.
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Las expresiones que nos permite evaluar los coeficientes efectivos de transporte, obtienen los vectores
de cerradura b, y b, a partir de los problemas de valor a la frontera (PVF’s) que se muestran en las
ecuaciones (1.1.40) a (1.1.45). Dichos PVF son el resultado (a) del proceso de promediado volumétrico
o alisamiento espacial de las ecuaciones locales de transporte de materia y energia con reaccion y
generacion de masa y energia debido a la reaccion quimica para las fases individuales, ecuaciones
(1.1.32), y (1.1.51) a (1.1.59); (b) la descomposicion de escalas (Gray, A derivation of the equation for
multi-phase transport 1975) mostrada en la ecuacion (1.1.26) de las ecuaciones locales de transporte y

(c) una propuesta de solucion para el problema del campo de desviaciones ¢, , expresada en funcion de
/4

los términos fuente (que originan el campo de las desviaciones) que aparecen durante la obtencion del

problema de valores a la frontera para la cerradura.

Las expresiones matematicas para evaluar la difusividad efectiva 7, y la conductividad térmica K,

(Whitaker 1999).

. (1.1.35)
D, =9, 1+V— Q} n,sb,d4
Y o
K, ( ) (1.1.36)
of _
k_y_(€7+€UK)I+ > MJ; LoD pdA

donde x es la razon de las conductividades del solido de la matriz solida del catalizador y la fase fluida
que llena los poros (ka /ky), | el tensor identidad y &, la fraccion volumen de la fase solida que del

catalizador.

1.9.4 Simulacion de transporte de materia y energia de la particula catalitica
(Modelo Heterogéneo).

Como parte de los objetivos de este trabajo se desea comparar el comportamiento del transporte de

materia y energia en una particula catalitica bajo condiciones de un proceso de HDS para un modelo de

transporte pseudohomogéneo y un modelo de transporte heterogéneo. En este apartado se describe el

modelo heterogéneo de transporte de energia y materia con generacion de materia y energia debida a una

reaccion de HDS en una particula catalitica esférico.
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1.9.4.1 Modelo heterogéneo de transporte de materia con reaccion en una particula

catalitica esférica

En el caso del transporte de materia para el modelo heterogéneo, en donde se distinguen la fase solida y
la fase fluida que constituyen el medio poroso del catalizador, sélo es necesario considerar el transporte
de materia en el dominio fluido ya que la fase so6lida se considera impermeable y que contribuye al

comportamiento del transporte de materia en el dominio fluido mediante dos formas distintas: (a) a

través de lo intrincado de la geometria de la interface fluido-solido o7, (asociado aspectos como la

tortuosidad y el factor de constriccion) y (b) debido a que en el area interfacial o7/, tiene lugar la

reaccion quimica superficial.

La Figura 22a y 22b muestra los detalles geométricos de los dominios fluido y so6lido respectivamente,

mientras que la compleja interface solido-fluido que separa a ambas fases y en la que se asume tiene

lugar la reacciéon de HDS se muestra en la Figura 22c.

61



Figura 22. Muestra (a) una geometria realistica del dominio fluido en el catalizador, (b) una geometria
realistica del dominio solido en la particula catalitica, ambos modelos con escala y (c) una vista parcial

de la geometria realistica del area interfacial @%/Uy entre los dominios solido y fluido en el catalizador

con escala 41

La ecuacion de transporte para el transporte del fluido que llena los poros del catalizador, solo

contempla el transporte difusivo:

1.9.4.1.1 Transporte de Materia

V'(@;VCZ):O enla fase y (1.1.32)

La expresion anterior es una ecuacion diferencial ordinaria homogénea de segundo orden, y lo que
origina el campo de concentraciones en el catalizador, son las dos condiciones no homogéneas en las
fronteras. El primer término fuente del campo “source” para el campo de la concentracion en el dominio
fluido que llena los poros del catalizador, es la reaccion superficial en el area interfacial fluido-solido

%, , representado por la ecuacion (1.1.51), que indica que todo lo que llega por difusion a la interface
@%y desde el dominio fluido en los poros, reacciona siguiendo una cinética de LHHW para un proceso
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de HDS (1.1.47). El segundo término fuente del campo implica que la concentracion en las entradas al

dominio fluido en la superficie del catalizador o7, es igual a la concentracién en el seno de la fase en el

reactor (1.1.52); esto implica que se desprecian las resistencias externas a la transferencia de materia.

1.9.4.1.2 Condiciones de Frontera para el transporte heterogéneo de materia

-, (9vC)=r, en o/, (1.1.51)
Ci=Ci s en o, (1.1.52)
-n_-(D,VC})=0 en /| oy o] (1.1.53)

1.9.4.1.2 Transporte de energia

En cuanto al transporte de energia en la particula catalitica, también es del tipo molecular o conductivo,
pero a diferencia del transporte de materia en donde el dominio sdlido es una barrera fisica para el
transporte de materia (so6lido impermeable), la transferencia de energia no tiene esa restriccion, por lo

que para el transporte de energia se deben considerar ambas fases:

2
—k,V°T, =0 en la fase (1.1.33)

—k V*T =0 en la fase o (1.1.34)

1.9.4.1.3 Condiciones de Frontera para el transporte heterogéneo de energia

Las condiciones de frontera para la ecuacién de transporte de energia para sistema heterogéneo son
andlogas a las ecuaciones de transferencia de materia, con la salvedad de que en la interface so6lido

liquido si se presenta transporte de energia y en consecuencia se tiene que incluir condiciones de frontera

para las dos fases, dichas condiciones Para la ecuacion de transporte de la fase fluida ( fase 7/) estan

dadas por:
N, '(kyVTy) =—(-AH)r, en o/, (1.1.54)
T,=T)| =T, en o/, (1.1.55)
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N, '<k7VT7) =0 en QQ{;«)

/ 1.1.56
X=0 Y Q%E‘Y:O ( )

En la expresion anterior o7/, es el area de entrada al dominio fluido mostrado en la Figura 20b. Por otra

parte, para la ecuacion de transporte de la pseudofase solida ( fase (7) se tienen las siguientes

condiciones de frontera:

-, (k, VT, )=-n -(kyVTy) en o/, (1.1.57)
TG =Ty . =7; en QQ/}/e (1.1.58)
-n_ -(k,VT,)=0 en o | ¥V Ul (1.1.59)

Aqui o7, es el area de entrada al dominio so6lido representado también en la Figura 20b. Ademas, la

condicion (1.1.54) indica que sobre toda la interface solido-fluido tiene lugar la generacion de energia
debido a la reaccion quimica, mientras que las condiciones (1.1.55) y (1.1.58) especifican que la

temperatura en las entradas al dominio fluido y las entradas al dominio sdlido dentro del catalizador es la

misma que la del seno de la fase fluida en el reactor (]}7) La condicion (1.1.57) indica que en el area
interfacial o7, se impone la restriccion de que el flux de calor sea continuo a ambos lados. Las

condiciones (1.1.53), (1.1.56) y (1.1.59) son términos que implican que las areas de entradas a los

dominios la transferencia de energia es mediante conveccion.

1.9.5 Simulacion de transporte de materia y energia de la particula catalitica
(Modelo Pseudo-homogéneo).
Como ya se ha mencionado con anterioridad, es de interés comparar el modelo heterogéneo (donde, se
distinguen las fases fluida y solida del catalizador) con el modelo que cominmente se emplea en la
literatura para modelar el transporte de masa y energia con generacion debido a reaccion quimica
(Froment, Bischoff y De Wilde 2011), (Carberry 1976), (Rawlings y Ekerdt 2002) y (Whitaker 1999)
que consiste en suponer a la particula como una pseudofase homogénea en donde una sola concentracion
y temperatura es valida para ambas fases constituyentes de la particula catalitica. De los resultados del
método del volumen promediante, se puede observar que esta aproximacion es razonable siempre y
cuando se cumplan las restricciones de escala que el propio método impone y que el coeficiente efectivo

de transporte capture la informacidon geométrica minima proveniente de la microestructura y que logre
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pasar por el filtro de cerradura (1.1.50).

Dado lo anterior, las ecuaciones de transporte son ecuaciones de medio efectivo y la naturaleza de la

microestructura de la matriz porosa del catalizador debe incorporarse a través de los valores que toman

los coeficientes efectivos de transporte D, y K ;.

1.9.5.1 Transporte Pseudo-homogéneo de Materia

La ecuacion de transporte de materia, considerando al dominio como una pseudofase, incluye el
transporte molecular de materia o transporte difusivo; y en este caso, el término de reaccion aparece

como un término volumétrico (valido en todo el catalizador).

v.(gypeff -v<c;>7) ~(r,Y (1.1.60)

Por otra parte, si ¢,D,, no es funcion de la posicion dentro del dominio de la ecuacion diferencial,
entonces la ecuacion (1.1.60) se reduce a:

£D,, :VV(C,) =(r,Y
(1.1.61)

Si de manera adicional, si el medio poroso es isotropico, entonces D, =D,, y en ese caso, la ecuacion
(1.1.61) se reduce a:

e
52,9 (CI) = @230
Cabe recordar que las velocidades de reaccion superficial o velocidad local », y la velocidad

volumétrica o velocidad promedio <rA >7 estan relacionadas mediante la ecuacion (1.1.48).

1.9.5.2 Condiciones de Frontera para el transporte heterogéneo de materia

De nueva cuenta la ecuacion (1.1.60) es una ecuacion diferencial ordinaria de segundo orden, aunque en

este caso es no homogénea, por lo que requiere de dos condiciones de frontera.
e 7
4 — 4

v(c;) =0 en r=0 (1.1.63)

en reR (1.1.62)

A
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En la ecuacion (1.1.62) se considera no hay resistencias externas a la transferencia de masa, por lo que la
concentracion en la superficie del catalizador es la misma que la del seno de la fase fluida en el reactor, y
la condicion de frontera (1.1.63) es la imposicion de continuidad en el campo de concentraciones en el

centro del catalizador.

1.9.5.3 Transporte Pseudo-homogéneo de Energia

Como la ecuacion de transporte de materia, la ecuacion de transporte de energia considera al dominio
como una pseudo-fase e incluye el transporte molecular de energia o transporte conductivo y también
incluye el término de generacion de energia debido a la reaccidon que aparece como un término

volumétrico (valido en todo el catalizador).
—V-(qu -V(T}y) = (~AH)(r,Y (1.1.64)

De manera semejante a lo que sucede con la ecuacion de transporte de masa, si K, no es funcion de la

posicion dentro del dominio de la ecuacion diferencial, entonces la ecuacion (1.1.64) se reduce a:
. v _ 7 1.1.65
Ky :VV(T) =(-AH)(r,) (1.1.63)
Aqui ":" significa el doble producto interno o producto diadico. Por otra parte, de manera adicional, si

el medio poroso es isotropico, entonces K, =K, y en ese caso, la ecuacion (1.1.65) se reduce a:
2 v Y 1.1.31
K, VAT) = (-AH)(r) (1.1:31)

En las expresiones anteriores V es el operador Nabla o Gradiente definido por la ecuacion (1.1.66),

V- es el operador Divergencia definido por (1.1.67) sz es el operador Laplaciano mostrado en

(1.1.68); todos ellos expresados en coordenadas cartesianas.

0 0 0 (1.1.66)
V=—e +—e,+—e¢,
ox, ox, ox,
P 0 P (1.1.67)
Vi=| —e +—e,+—e¢, |-
ox, ox, X,
0 oF o (1.1.68)

V? +—

= +
ox o ox
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1.9.5.4 Condiciones de Frontera para el transporte heterogéneo de Energia

De nueva cuenta la ecuacion (1.1.31) es una ecuacion diferencial ordinaria no homogénea de segundo
orden, por lo que requiere de dos condiciones de frontera que son analogas a las condiciones de frontera
para el transporte de masa (1.1.62) y (1.1.63). Esto es, que no hay resistencias a la transferencia de calor
en la superficie del catalizador, por lo que la temperatura en la superficie es la misma que la temperatura
del seno de la fase fluida en el reactor (1.1.69); y en el centro del catalizador, el campo de temperatura es

continuo (1.1.70).

on reR (1.1.69)

V(TY =0 en r=0 (1.1.70)

1.9.6 Factores de efectividad.

La solucion del modelo transporte heterogéneo y pseudohomogéneo de materia y energia en el dominio

mostrado en la Figura 23a y 23b respectivamente, nos proporcionan los campos de temperatura y

concentracion como una funcion de la posicion ()Nc) en todo el dominio de las ecuaciones (1.1.60), y

(1.1.64) respectivamente.

(a) (b)

Figura 23. (a) Modelo geométrico realistico del catalizador incluyendo la fase sélida y fluida escala 4:1 ,
(b) Modelo geométrico pseudo-homogéneo del catalizador con escala.

Una vez que se cuenta con ambos campos es posible evaluar la velocidad de reaccion en todo punto del
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dominio y con esto ultimo, también el factor de efectividad.

, 1.1.71
e IrAdWc ( )
WCVA,

A

El factor de efectividad es una medida de la eficiencia de la velocidad de reaccion en el catalizador.

Vel. de reaccion a condiciones reales (1.1.72)

Vel. de reaccion a condiciones de la superficie

En ciertas condiciones la velocidad de reacciéon puede verse limitada por la velocidad de transporte
difusivo al interior de la particula catalitica, tal que si el transporte difusivo es el mecanismo mas lento

(7<1), la velocidad de reaccion se verd limitada y la velocidad observable correspondera a la velocidad

de la etapa mas lenta y no a la velocidad intrinseca de reaccion. Por otra lado, si la velocidad de reaccion

intrinseca es la etapa mas lenta (7=1), el proceso difusivo no limita a la reaccion y la velocidad

observable corresponde a la velocidad intrinseca de reaccion.

1.9.7  Construccion de la geometria de los catalizadores.

Uno de los objetivos de este trabajo es el de investigar el efecto de la geometria del catalizador sobre (a)
el comportamiento hidrodinamico de dos fases fluidas interactuando con una so6lida en el Reactor de
lecho Percolado o TBR (Trickle Bed Reactor) por sus siglas en Inglés, y (b) sobre el comportamiento
cinético y térmico de nuestro modelo de reactor.

En ese sentido, se construyeron diversas geometrias de catalizadores: esferas, &nulos cilindricos,
cilindros con cuatro agujeros, cilindros con agujeros en cruz y trilobulos. La Figura 24 muestra los

detalles de su construccion.

d,d,yd, =75808y 3.18/x10"m](c)
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d, y1,=5.0y20.0[x10"m] d,hy ye,=17.57,8.79y6.21[x10"m |
(d) (e)

Figura 24. Se muestra los detalles de construccion de las diferentes geometrias de los catalizadores, (a) esférica, (b) Anular,
(c) cilindrica con 4 agujeros, (d) cilindrica con agujero de cruz y (e) trilobular. Para todos ellos se tienen las siguientes

dimensiones Dp =3x10"m, Lp =3x10"m

1.9.8  Representacion geométrica del modelo del reactor.

Con las geometrias de los catalizadores construidas y mostradas en la Figura 24, se procede a construir
un modelo representativo del reactor de lecho empacado. Debido a limitaciones en recursos de computo
y con fines de comparacion con los trabajos reportados por Mitra (S. Mitra 2011), se decidié construir
dos modelos diferentes: (a) un modelo de 3 catalizadores y (b) uno de 4 catalizadores por capa de
catalizadores, ambos modelos constituidos de 14 capas. La Figura 25 muestra los detalles de

construccion de una capa de 3 y 4 catalizadores.
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(c) (d)

Figura 25. Se muestra los detalles de construccion de (a) una capa con 3 catalizadores cilindricos con 4 agujeros, (b) capa de
4 catalizadores cilindricos con 4 agujeros, (c) capa de 3 catalizadores anulares y (d) capa de 4 catalizadores anulares. Aqui

D,=3x10"m, L,=3x10"m

Una vez que se construyd una capa, se incorpor6 uno segundo separado del primero por un d, , y con

un angulo de rotacion respecto al primero de 60° y 45° para capas de 3 y 4 catalizadores

respectivamente. Las Figuras 26a y 26b muestra los detalles para catalizadores anulares de tres

catalizadores y cuatro catalizadores; y las Figuras 26c y 26d para tres catalizadores trilobulares y 4

cilindros con agujeros de cruz respectivamente.
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(c) (d)

Figura 26. Se muestra los detalles de construccion de dos capas de (a) 3 catalizadores anuales, (b) 4 catalizadores anulares,
(c) 3 catalizadores trilobulares y (d) 4 catalizadores cilindricos con agujeros en cruz.
Este arreglo de 2 capas se repite siete veces hacia arriba, separados cada arreglo de dos capas por un d

. También es importante mencionar que el modelo de TBR construido, tiene un d,, antes del primer

catalizador y después del ultimo catalizador. La Figura 27 muestra el modelo de 14 capas construido a

partir de los modelos de 2 capas.

ddis

(b)

ddis

T d, (d)
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(c)

Figura 27. (a) modelo del reactor con repeticion de modelo de dos capas de 4 catalizadores esféricos, (b)
vista parcial de la entrada del reactor de 4 catalizadores anulares mostrando la distancia (d dis) de la
entrada al primer catalizador y la distancia entre capas de catalizadores, (c) vista parcial de la salida del
reactor de 4 catalizadores esféricos mostrando la distancia (d dis) de la salida al dltimo catalizador y la

distancia entre capas de catalizadores, y (d) modelo del reactor con repeticion de modelo de dos capas de 4
catalizadores esféricos anulares.

El pardmetro d,, se obtuvo ajustando al modelo del reactor, para que satisficiera la fraccién hueca del
lecho constante para todos los modelos del reactor usando los valores de &, =0.63, y ¢, =0.415. Para

tales propositos se busco el valor de que satisficiera las igualdad indicada en la siguiente ecuacion.

_ v, (1.1.73)
V. +V,

&p

En el Apéndice A se muestran ejemplos de los célculos realizados en Mathematica para ajustar los

modelos de TBR a la fraccion hueca del lecho. El didmetro y la longitud del modelo del reactor quedan
expresados en términos del didmetro del catalizador (D p) y del parametro d, . Los valores obtenidos
para el diametro del reactor y el parametro d, varian para las diferentes geometrias y el nimero

catalizadores por capa. La Tabla 4 muestra algunos detalles de las geometrias obtenidas.

Tabla 4. Paradmetros geomeétricos de los modelos de TBR generados
(£, =0.63)

Geometria del catalizador Parametro d

3 catalizadores por capa 4 catalizadores por capa

Dy =9.785d ,,+2D, D, =3D, +242(d,, +D,)
Esferas 0.000190782 0.000172556
Anulos 0.000126790 0.000272393
Cilindros con 4 agujeros 0.000127317 0.000273790

1.9.9  Modelo hidrodinamico de la representacion del reactor

En este trabajo se implement6 un esquema Euleriano-Euleriano de dos fases fluidas, donde ambas fases

son consideradas como “inter-penetrantes”, es decir, que comparten el mismo dominio y donde una
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ecuacion gobernante promedio de momento y de conservacion de materia se satisface para cada fase

(Anderson y Jackson 1967), (Ishii 1975) y (Drew 1983). En este esquema, el concepto de fraccion

volumen para cada fase (‘% ), es usado para representar el espacio ocupado por cada fase. Cabe resaltar

que las fracciones volumen estan restringidas a satisfacer la condicion de que Zgi =1.

1

1.9.9.1 Ecuacion promedio de continuidad

El modelo hidrodindmico de dos fases fluidas, una gaseosa ( [)’) que puede comprimirse y otra liquida

( }/) que es considera como incompresible, ambas fluyendo descendentemente a co-corriente por los

intersticios que deja el empaquetamiento de los catalizadores, consiste estd representado por una

ecuacion de continuidad y una ecuacion de transporte de momento para cada fase fluida.

Las ecuaciones de continuidad para la fase liquida y la fase estan dadas por las ecuaciones (1.1.74) y
(1.1.75) respectivamente

Eypyv.vy =0 (py =cte) (1.1.74)

gﬁV-(pﬁvﬁ):O (1.1.75)

Aqui p,, es la densidad de la fase i y es una magnitud escalar, mientras que v, es el vector local de

velocidad intersticial para la fase i.

1.9.9.2 Ecuacion promedio de conservacion de cantidad de momento

Las ecuaciones de transporte de momento para la fase liquida y la fase gas en el dominio intersticial del
TBR completan el modelo hidrodinamico en un esquema Euleriano-Euleriano, (Froment y Bischoff
1979) y (Auset y Keller 2004) las ecuaciones (1.1.76) y (1.1.77) son las ecuaciones de transporte de

cantidad de momento que aplican para las fases liquida y gas respectivamente.

T (1.1.76)
P, (Vy -V)Vy = gyV-[_PyI +u, (Vvy -|-(Vvy) )}+Fy +p,8

&50Pp (Vﬂ .V)Vﬁ = Eﬂv -[—Pﬁl+,uﬂ (Vvﬁ +(VVﬁ)T)—§/lﬂ (V ) Vﬁ)l:|+Fﬁ e (1.1.77)
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donde Py w; son respectivamente, la presion y la viscosidad de la fase i.

Las ecuaciones de momento incluyen los términos de transporte convectivo p,(v,-V)v,, molecular
T ., , . r . rge
,ulV-(VV,. +(Vvl.) ), de presion —V - PI, el término de gravedad p.g y un término volumétrico para

considerar otras fuentes de cantidad de momento F,. En este caso F, se considera el intercambio de

momento debido a la interaccion entre las dos fases fluidas y la fase sélida y esta dado por

F=YK,(v,-v,) (1.1.78)

Jj=l1
En (1.1.78), el término (V ; —V,.) es la denominada velocidad de deslizamiento entre las fases j and i,y

K i €8 el coeficiente de intercambio de momento entre esas mismas fases.

1.9.9.3 Modelos de intercambio de momento entre las fases liquido-gas-solido.

Para representar la interaccion entre las fases liquido-gas (Kyﬂ), liquido-sdlido (Km) y gas-solido

(x

ﬁw) fueron implementados cuatros diferentes modelos de intercambio de momento encontrados en la

literatura, que estdn basados en modificaciones de la ecuacion de Ergun para una sola fase (Saez y
Carbonell 1985) para incorporar el efecto de una segunda fase: (a) modelo de Attoud (Attou, Boyer y
Ferschneider 1999), (b) Gidasppow (Gidsapow y Ding 1990), (¢) Wen Yu (Wen y Yu 1966), y (d) el
modelo de Schiller (Schiller y Naumman 1935). Las ecuaciones (1.1.79) a (1.1.82), los cuatros modelos

de intercambio de momento considerados:

Modelo de Attoud

(1.1.79)
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By B 2 72
&5d, - £4d, ¢
0.667 0.333
Elluﬂ(l—gﬂ) c Ezpﬁvﬂ(l 8ﬂ) €
Koo =25 2| ’ d 1
Apd ), ¢ €pd ¢y
Eus® Epve
K},w gyl: llilyza) 2p}/ 14 a)j|
Sydp Sydp
Modelo de Gidasppow
2 clv —v (1.1.80)
K, = E et zp”"y o £ <0.8
“ ed d 7
yop P
Modelo de Wen Yu
3pe, (l-¢
5= /4 ( ﬂ)CD‘V _vy ‘872‘65
“ 4d A
P (1.1.81)
24 .
C, = [1+0.15(gy Rew)om}
¢, Re,
H,
Modelo de Schiller-Naumann
db
24 1.1.82
Cp=(1+015R"Y)  para Re<1000 (1.1.82)
Re
Re = 'O7dP‘V/J’ _V;/‘
Hy

donde C, es el coeficiente de arrastre, d, es el didmetro de burbuja, y E, =150 y E, =1.75 son las
constantes universales de la ecuacion de Ergun. Cabe destacar que el numero de Reynolds (Rew) esta
definido en términos de la velocidad de deslizamiento.

75



1.9.9.4 Modelo de transporte de materia.

Para modelar el comportamiento cinético en el modelo de TBR en donde tiene lugar una cinética de
HDS, se recurre a un modelo pseudohomogéneo para el transporte de materia con reaccion en todo el
volumen de los catalizadores que forman el lecho catalitico escrito para especie sulfurada, y un modelo

para el transporte convectivo y difusivo de materia en la fase fluida.

1.9.9.5 Ecuacion de transporte de materia de la especie sulfurada en la fase fluida

Para modelar el transporte convectivo y difusivo de materia de la especie sulfurada en el dominio del

fluido intersticial del lecho catalitico, se recurri6 a la siguiente ecuacion local de transporte

V'(—@ﬂvcj)wl VCh =0 (1.1.83)

donde v, es la velocidad de la fase fluida y se ha elegido a ser igual a la velocidad de la fase liquida

(Vy), esto es (ﬂ = 7/). Lo anterior esta en congruencia con el hecho de que solo se estad considerando el

transporte de materia de la especie sulfurada.

1.9.9.6 Ecuacion de transporte de materia de la especie sulfurada en la pseudofase
solida del lecho

Utilizamos una ecuacion de transporte de materia promedio en la pseudofase « de particulas cataliticas

(Whitaker 1999) y ( Kim, Ochoa y Whitaker 1987).

V.(gwngff -V{Cj}”) —(r,)" (1.1.84)

donde ¢, <Cj’ >w y <rA >w son la fraccion volumen ocupada por las particulas cataliticas en el reactor, la

concentracion en la pseudo-fase catalitica y la velocidad de reaccion promedio.

1.9.9.7 Modelo de trasporte de energia.

Para modelar el comportamiento térmico en el modelo de TBR en donde tiene lugar la generacion de

energia debido a la reacciéon de HDS, se recurre a un modelo pseudohomogéneo para el transporte de
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energia con generacion de energia por reaccion en todo el volumen de los catalizadores que forman el
lecho catalitico escrito para especie sulfurada, y un modelo para el transporte convectivo y conductivo

de energia en la fase fluida.

1.9.9.8 Ecuacion de transporte de energia en la fase fluida

Para modelar el transporte convectivo y conductivo de energia en el dominio del fluido intersticial del

lecho catalitico, se recurri6 a la siguiente ecuacion local de transporte

V-(=k,VT,)+p,Cp,v,-VT, =0 (1.1.85)

donde p,, Cp, y k, son la densidad de la fase, la capacidad calorifica y la conductividad térmica de
fluida; y si se considera que es valida la consideracion de equilibrio térmico entonces T, =7, =T, hecho

que hace so6lo exista una ecuacion de transporte de energia.

1.9.9.9 Ecuacion de transporte de energia en la pseudofase solida del lecho

Como en el caso del transporte de materia en los catalizadores, utilizamos una ecuacion de transporte de
energia promedio en la pseudo-fase « de las particulas cataliticas (Whitaker 1999) y ( Kim, Ochoa y

Whitaker 1987).

_v'(Keﬁ"V<T>(0):(—AH)<I"A>w (1.1.86)

Donde (T)” es la temperatura promedio de los catalizadores y (~AH) es el calor de reaccion. Por otra
parte, D, y K, son los coeficientes efectivos de transporte en el catalizador, definidos en (1.1.35) y

(1.1.36). Los paréntesis cuadrados implican que los catalizadores son considerados como un dominio

pseudo-homogéneo y la propiedad dentro es una cantidad promedio valida en todo el dominio catalitico.

1.9.9.10 Condiciones de frontera del modelo CFD del reactor

En la Tabla 5 muestra las condiciones de frontera usadas para el modelo de CFD del TBR.

Tabla 5. Condiciones de frontera usadas en el modelo CFD
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Hidrodinamica

v, =0,
v, =0,
V.=-nv,,

P = _pio’ n[ﬂi (VVI +(Vvi )T )J =0

en la interfase solido - liquido A, (1.1.87)
enla pared del reactor r=r, (1.1.88)
en la entrada del reactor z =1L, (1.1.89)
en la salida del reactor z =0 (1.1.50)

Masa y energia en el dominio sélido

V<Cfa1)>w =0, V(T)"=0 enel centro del pellet R, =0 (1.1.91)

(c)'=c,. (1)=T, enla superficie del pellet r=R, (1.1.92)
Masa y energia en el dominio intersticial

—n-N} =0, enla interface slido - liquido 4, (1.1.93)

—n-N; =0, enla pared del reactor r=R, (1.1.94)

Ci=Ch enla entrada del reactor z =1L, (1.1.95)

nx DQN Cﬁ; =0 en la salida del reactor z=1() (1.1.96)

En cuanto a la condicion (1.1.90), se asume que la cantidad de momento a la salida
del reactor solo se presenta el transporte convectivo o que la componente molecular
del transporte de momento es cero.

1.9.9.11 Constantes termofisicas del proceso de HDS.

La Tabla 6 muestra los parametros termofisicos utilizados en el modelo.

Tabla 6. Parametros fisicos y condiciones de operacion usados en el modelo CFD.

e, 037

& 063
g, 0.504
g, 0.126
g, 0.5465
£ 0.4535

(1 atm, 298 K)
(30 bar, 298 K)
(1 atm, 298 K)
Hio (30bar, 298 K )
CPro (1 atm, 298 K)
CPro (30bar, 298 K )

Pr,0
Puo
Hy o

994.7| kg/m’ |
998.4[ kg/m’ |
9.125x107[Pa-s]
8.935x10™* [Pa-s]
4524.02[ J/(kg-K)]
4520.78 J/(kg-K) |
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N Dy/D,=592 Pure(Latm, 298 K)  1.184 kg/m’ |

A 11x107 [ m | Pure (30bar, 298 K) 3567 kg/m’ |

Ly 0.02265[m] Moo (Latm, 298 K)  1.845x107°[Pa-s]

a, 11455 m"] P (30bar, 298 K)  3.025x107°[Pa-s]
P 30[amm] Pewon (30bar, 598 K)  723.95[ kg/m’]

T 598[K] Houo (30bar, 598 K)  3.687x10™ [Pa-s]

Ci 548078 mol/m’ | Cpguy(30bar,5398K)  1905[J/(kg-K)]

% 1.66x107 [ m’/s | (—AH 55 ) 251000[J/mol]

ki 04535[wf(m-K)|  p, (30bar,598K)  1.206] kg/m’ |

ko 0.61[W/(m-K)] Hy, (30bar, 598 K)  1.435x107 [Pa-s]
ks 023[W/(mK)] hy 53.7029| W/(m’K ) |
a, 1110.1[m" ] 7 1.33x107 | em’ /s |
Gty 11110 [em®/s] G 3.35%107° [ em’/s]
kp  2.165x107°[m/s] ki 1.919x107 [ m*/s |
kis  8.464x107 [ms] kl, 8.266x10° [ m’/s |

ks 7.551x10° [ m*/s]

1.9.10 Consideraciones.

a)

No se consideran el resto de las reacciones que tienen lugar en el hidrotratamiento (HDN), como la
hidrodesnitrificacion, hidrodesmetalizacion (HDM) etc., y sélo tiene lugar la reaccion de
hidrodesulfurizacion (HDS) (por simplicidad).

Las presiones de ambas fases son igual (usualmente adoptado en la literatura)

Los poros del catalizador estdin completamente llenos de liquido, por efectos capilares (Ranade,
Chaudhari y Gunjal 2011)

Los particulas cataliticas estan completamente mojados (Ranade, Chaudhari y Gunjal 2011)

El reactor opera en el régimen “Trickle”, un régimen de baja interaccion (Ranade, Chaudhari y
Gunjal 2011)

La pared del reactor estd a temperatura constante, dado que el didmetro el reactor es pequefio.
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1.9.1

El diametro de burbuja es constante 5 mm (S. Mitra 2011)

El término de intercambio de materia entre las fases fluidas no es considerado

Solo se considera el transporte de una sola fase fluida.

No hay vaporizacion de la fase liquida (Mederos y Ancheyta 2007)

Se considera una sola fase fluida para el transporte de materia de la especie sulfurada

Las fases fluidas estan en equilibrio térmico (Whitaker 1999)

Para el modelo heterogéneo, la reaccion toma lugar en toda la interface fluido-s6lido de la matriz
porosa del catalizador

Para el modelo pseudo-homogéneo, la reaccion toma lugar en todo el catalizador

La desactivacion del catalizador es despreciable (Mederos y Ancheyta 2007)

El reactor opera en estado estacionario

Los holdup de liquido y gas son constantes (Mederos y Ancheyta 2007)

Las resistencias externas a la transferencia de masa y energia no son considerados. Lo anterior
responde a la necesidad de simplificar el modelo por las limitaciones de recursos de computo.

Para la expresion de velocidad de reaccion experimental de Bothwey (Bothwey 2010) se tomé la
velocidad intrinseca de reaccion para nuestro modelo, es decir, se considera que los efectos de

resistencias a la transferencia inter-particula esta desacoplados.

1 Casos de estudio.

1.9.11.1 Escala a nivel poro.

Laev

aluacion de los coeficientes de difusion efectiva se realiz6 mediante la solucion de los problemas

de valor a la frontera (1.1.40) a (1.1.45); los cuales se resolvieron en los dominios geométricos

mostrados en las Figuras 1, 2, 3, 4 y 5, y ademas se evaluaron los coeficientes de los modelos de

literatura mostrados en la siguiente tabla (Tabla 7).

Tabla 7. Evaluacion del el coeficiente efectivo de difusividad de modelos de la literatura.

Maxwell (Maxwell 1954) Medio isotrépico, medio heterogéneo compuesto de n esferas diseminadas

en el medio y cuyo radio es pequeiio comparado con la distancia entre

ellas.
Weisberg (Weissberg Medio construido a partir de la superposicion de esferas, cuyos centros se
1963) colocan al azar
Wakao (Wakao y Smith Presion constante en medios porosos bi-dispersos, contempla las
1962) contribuciones de macro y micro poros
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De igual manera, también se evaluaron los coeficientes de conductividad efectiva, la Tabla 8 muestra los

casos estudiados

Tabla 8. Casos de estudio implementados en la evaluacion
del coeficiente efectivo de conductividad térmica.

RUC CC

RUC CA

Modelo realistico
Maxwell (Maxwell 1954)

1.9.11.2 Escala a nivel catalizador.

Para los analisis a nivel de un tnico catalizador, se realizaron tanto (a) estudios de transporte de materia
con reaccion considerando un catalizador isotérmico (ecuaciones (1.1.32) y (1.1.51) a (1.1.53)), como
(b) estudios de transporte de materia y energia con generacion de materia y energia debido a la reaccion
considerando un catalizador no isotérmico (ademds las ecuaciones (1.1.33) a (1.1.34) y (1.1.54) a
(1.1.59)). Los estudios antes mencionados se abordaron desde dos diferentes escalas de descripcion (i)
Un modelo pseudohomogéneo, donde todo el catalizador es considerado como una sola pseudofase, y en
la cual no se distinguen el dominio de la matriz sélida, ni el dominio intersticial del catalizador y (ii) un
modelo heterogéneo en donde se incorpora la descripcion geométrica de la matriz sélida (Figura 22a), y
de los espacios intersticiales de la estructura porosa de catalizador (Figura 22b), esto significa que se
consideraron dos diferentes fases en el modelo, una fase solida y una fluida. La Tabla 9 muestra los

diferentes casos implementados con los fines mencionados.

Tabla 9. Casos de estudio implementados para la evaluacion del comportamiento cinético y térmico de un solo
catalizador

Modelo Pseudohomogéneo

Isotérmico Se usaron diferentes coeficientes de difusividad efectiva

M RUC CC RUC CA RUC RA SC .
D,,D,; —, D, ", D, ",yD,,enun intervalo de

médulos de Thiele de 0.01<(®, ) <12, con una energia de
activacion adimensional de ¥ =13.265, y un parametro de
Prater de (3)=-0.58y d, =1x107m

No isotérmico Se usaron diferentes valores de conductividad térmica
efectivaK;,, K7, K", y K, usando D],
rango de médulos de Thiele de 0.1<(®, )<10, con

en un

y=13265y d, =1x10"m
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Modelo Heterogéneo

Isotérmico Se utiliz6 el coeficiente Z, =3.38x107° m*/s , en un rango de
médulos de Thiele de 0.01<(®, )<12, con y =13.265y
d,=1x10"m

No isotérmico Se usaron diferentes valores de conductividad térmica
efectivaK[,, K[/, K['°“*, y K, usando D, en un

rango de modulos de Thiele de 0.1<(®, )<10, con

so

y=13.265, f=-0.0010487 y d, =1x10"m

1.9.11.3 Escala a nivel Reactor.

A escala reactor, se implementaron varios estudios, con diferentes objetivos: (1) se busca analizar el
efecto del modelo de intercambio de momento entre las fases solida/liquida/gas, mostradas en las
ecuaciones (1.1.79) a (1.1.82) sobre el comportamiento hidrodinamico del reactor; (2) analizar el efecto
de la geometria del catalizador (Figura 26) sobre el comportamiento hidrodinamico del reactor; (3)
determinar el efecto de la representacion geométrica de la microestructura sobre el coeficiente de
difusividad efectiva y sobre el comportamiento cinético del reactor; (4) analizar el efecto del modelo de
intercambio de momento entre las fases solida/liquida/gas sobre el comportamiento cinético y térmico
del reactor; (5) analizar el efecto de la geometria del catalizador sobre el comportamiento cinético y
térmico del reactor. La Tabla 10 muestra los casos implementados para determinar el efecto de modelos
de intercambio de momento entre las fases sobre el comportamiento hidrodindmico, térmico y cinético
del reactor.
Tabla 10. Casos implementados para determinar el efecto de

modelos de intercambio de momento entre las fases de las
ecuaciones (1.1.79) a (1.1.82).

Codigo usado Kﬂy Kwﬂ Kav

0 0 0 0

1 Attoud Attoud Attoud
2 Attoud Attoud Gidaspow
3 Attoud Attoud Wen Yu
4 Attoud Gidaspow Attoud
5 Attoud Gidaspow Gidaspow
6 Attoud Gidaspow Wen Yu
7 Attoud Wen-Yu Attoud
8 Attoud Wen-Yu Gidaspow
9 Attoud Wen-Yu Wen Yu
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10 Schiller-Naumann Attoud Attoud

11 Schiller-Naumann Attoud Gidaspow
12 Schiller-Naumann Attoud Wen Yu
13 Schiller-Naumann  Gidaspow Attoud
14 Schiller-Naumann  Gidaspow Gidaspow
15 Schiller-Naumann  Gidaspow Wen Yu
16 Schiller-Naumann Wen-Yu Attoud
17 Schiller-Naumann Wen-Yu Gidaspow
18 Schiller-Naumann Wen-Yu Wen Yu
19 Gidaspow Attoud Attoud
20 Gidaspow Attoud Gidaspow
21 Gidaspow Attoud Wen Yu
22 Gidaspow Gidaspow Attoud
23 Gidaspow Gidaspow Gidaspow
24 Gidaspow Gidaspow Wen Yu
25 Gidaspow Wen-Yu Attoud
26 Gidaspow Wen-Yu Gidaspow
27 Gidaspow Wen-Yu Wen Yu

La Tabla 11 muestra los casos de estudio implementados para determinar el efecto de la geometria y de
la microestructura sobre el comportamiento cinético del reactor.

Es importante mencionar que se implementd un codigo para identificar los diversos casos de estudio del
tipo S1(SC), donde la primera letra representa la geometria del catalizador (S), el nimero indica el
modelo de intercambio de momento entre las fases (1) y las letras entre paréntesis indica el modelo
geométrico de la microestructura porosa utilizado para evaluar el coeficiente efectivo de difusividad

(SC), de tal forma que S1(SC) indica un modelo donde se utilizaron catalizadores esféricos, un modelo

de interaccion Attoud/Attoud/Attoud para K, /K, /K, ,y un modelo realistico para representar la

microestructura de la matriz porosa y para evaluar el coeficiente efectivo de difusividad.

Tabla 11. casos de estudio implementados para determinar el efecto de la geometria
y de la microestructura sobre el comportamiento cinético del reactor

Esferas (S) RUC CC (CC)
Anular (A) RUC CA (CA)
Cilindro con cuatro agujeros (F) RUC RA (RA)
Cilindro con agujero de cruz (C) SC (SC)
Trilobular (T) Maxwell (M)
Smith (S)
Weisber (W)
Efecto de la geometria (usando los modelos SC y RUC CC para  Efecto de la representacion geométrica
y el modelo de interaccion 1) de la matriz porosa de catalizadores

esféricos (usando los modelos de
interaccion 0, 1y 2)
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ABSTRACT
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Effectiveness factors have great relevance in multiphase reactors modeling since they are the conven-
tional way of inmtpcaﬂnguueﬂe:ts of intra-particle resistance reaction rate. This work determines
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1. Introduction determination, however, is still challenging. In addition, such mea-

The development of mo(hling techniques for the description
of diffusion and reaction in heterogeneous catalysis represents a
challenge, mainly due to the limitations of the classical pseudo-
homogeneous representations | 1-3]. These macroscopic models
for diffusion-reaction processes can only implicitly account for the
geometnical features of real pore spaces |2-5]. For instance, the
standard modeling approach is to consider the catalyst particle as
a pseuhomogeneous system where reactants and products can dif-
fuse (molecular or Knudsen diffusion) and react according to a given
effective transport coefficient and an intrinsic reaction mechanism.
Effective transport coefficients are then required for the evaluation
of concentration and temperature fields and transport process that
take place in complex porous media. Actually, these coefficients
are of paramount importance to characterize the mass and
energy transport towards and inside the catalyst. Its experimental

* Comresponding author,
E-mail addresses: manoedgar.corderoPupacp mx,
mecsocg@hotmail com {ME. Cordero).

0920-3861)$ - see front matter © 2013 Elsevier BV. All rights reserved.
bttpc/dxdolorgi 10 1016/j.cattod 201 207 020

surements are relatively expensive and time-consuming. It has
also been recognized that effectiveness factors exhibit a complex
dependence on the pore-level structure of the media |&). Since the
details of the pore-scale flow-pattern in the porous medium can-
not be captured due to the macroscopic nature of the experimental
approach, numerical and theoretical approximations have been
reported with complex pore geometries that resemble more closely
the real porous-media structures, i.e. ordered or random pack-
ing of different geometric configurations, such as square blocks,
spheres, cylinders and parallelepipeds [7-11]. These geometries
have been used to reconstruct the pore structure. In addstion, Sapo-
val and co-workers [3] found that one can erroneously estimate

effectiveness factor of a catalyst if the geometrical homo-
geneities of the active surface are not properly considered. It is
worth mentioning that in that study, the analysis of only one pore
was considered, for which a complex geometry through fractal
structures was built up. A revealing study [12] shows the impor-
tance of a realistic representation of the complex structure of
the porous medium in the determination of effective transport
coefficients. In such a work it was concluded that the porous
media whose micro-structure was represented with regular unit

85



ARTICLE IN PRESS

2 ME. Cordero et ol / Catalysis Today wox (2013) xoox-xo

cells does not describe the dispersion in a real porous medium.
In studies related to theoretical prediction of effective transport
coefficdients [8-11] based on the volume averaging methodology,
the periodic representation of the micro-structure of the porous
medium has been found to be important. This representation of
porous structure is motivated by computational limitations, and
therefore it is desirable to develop a representation that cap-
tur!s:ul!levmtaspects of the medium, as simple as possible

Despite the attempts [12-16] too make use of more realistic
representations of the porous medium for the evaluation of trans-
port coefficients, in some way or another it has been appealed
to significant simplifications. In this sense, the used periodic uni-
tary cells cannot be so complex because this makes difficult to
maintain the periodicity condition and in the case of complex geo-
metric representations of porous media, it has been appealed to
the study of small portions for the analysis of transport processes
with reaction in porous media, as it is the case of the analysis of
a single catalytic pore or a portion of the catalyst represented as
a pore network built from fractal structures. Therefore, the eval-
uation of the effect of more real porous micro-structure in the
catalytic particles on effective transport coefficients is a not com-
pleted task yet | 12]. In this context, there is a rigorous methodology
that makes possible, at least in part, the understanding and anal-
ysis of phenomena that involve different scales, this is the volume
averaging method | 17]. By this methodology different systems have
been studied, as the diffusion-reaction in a catalytic particle prob-
lem [89] and the energy and momentum transport in a porous
medium problem [9.10]. By using this methodology is possible
to develop effective means equations that are valid in the entire
domain from equations that are only valid in each of the indi-
vidual phases. The existing literature regarding volume averaging
methodology usually deals only with the deduction and presenta-
tion of the equations of transport of effective medium along with
the conditions under which they are applicable. More recently,
volume averaging methodology has aided to establish adequate
boundary conditions for transport equations [18]. It is not diffi-
cult neither to find the effective transport coefficients evaluation
by means of such a methodology. In this context, what is scarce,
however, is the application of these developments [19]. In this
work, we intend to use the information of the effect of the porous
micro-structure through the effective coefficients of transport on
the effectiveness factors for catalytic pellets in which a hydrodesul-
phurization (HDS) reaction of light gasoil takes place. Evidently,
the effectiveness factors have great relevance on the HDS reac-
tors modeling and their value strongly influences the behavior of
the reactor since they are the conventional form of incorporat-
ing the effects of intra-particle resistances to the reaction rate.
For the case of Langmuir-Hinshelwood/Hougen-Watson's kinetic
rate expressions (LHHW) of a HDS process, the effectiveness fac-
tors dependence is usually described in terms of the denominated
corrected Module of Thiele | 20]. The interest of accurate prediction
of catalyst effectiveness factor of the gas oil hydrodesulphurization
process has been previously reported |21]. This has been mainly
pursued by approximate analytical methods [22,23], by establish-
ing more accurate kinetic models of the HDS reaction, as LHHW
|24,25] models, and by taking into account the geometry effect
on effectiveness factors [26]. Regarding the effect of the micro-
structure on effectiveness factors, network pores built from fractals
structures have been employed | 14,1527 28|. The kinetics used in
most of these studies has been rather simplistic (power law model)
though and a realistic porous structure to determine the effective
transport coefficients has not been employed. Thus, this work aims
to evaluate the isothermal and no isothermal effectiveness factors
for a spherical catalytic particle by means of a heterogeneous mass
and energy model with reaction at the solid-fluid interphase at

Table 1

Kinetic experimental parameters for an HDS process.
kw ke 28T [pah] -1 £ = 3.00 « 10" ppm !
ky=033[Pah] * - 6056 /mol
E=0393 « 107 }/mol - 1.01:5Pa!
ki« Be%™ pom ! Qn=-179.76 |jmol

ky = @™ 2004 10%Pa!

pore scale and pseudo homogeneous mass and energy model with
reaction at all catalyst pellet using a realistic microstructure.

2. Theory
2.1. Kinetic model

In this work, we evaluate an effectiveness factor that involves a
HDS process for light Gasoil following a previously reported LHHW
kinetics [29],

kCa, ) Pu, )"

Y- y y

Wa) _“‘FEA(tA,?'il*'E(Pn,Vj m

This kinetic model considers that both the sulfurated species and
thehydmgendumiswbondiﬂ'mmactiw sites. The Table | shows
the used parameters [29]. In the previous expression (ra) is reac-
tion rate, (C, )* is sulphureted species concentration, (p,,)" is
partial pressure of hydrogen, k, ki and ky are the rate and the
adsorption constants for sulfurated species and hydrogen, respec-
tively.

In Table 1, ko & and k5, are the pre-exponential factor for
reaction constant and pm-expnnentul factor for adsorption con-
stant for sulfurated species and the hydrogen respectively; E, Q,
and Q,, are the activation energy and the characteristic energy of
the adsorption constant for sulfurated species and the hydrogen,
respectively

In Table 2, {@a,)7, X, Y and (®) are the dimensionless con-
centration, dimensionless characteristics lengths and the Thiele
modulus for pseudo-homogeneous model; while, w, and & are
the dimensionless concentration and the Thiele modulus for the
heterogeneous model

The concentration and temperature fields are obtained from the
solution of 2D mass and energy transport equations, by means
of two different models, (a) the mass and energy with reaction
in the whole domain (pseudo-homogeneous model), (b) the mass
and energy transport heterogeneous model with reaction in the
interface fluid-catalyst (y — ).

22. Pseudo-homogeneous transport model

The mass and energy transport equations at spherical catalytic
particle scale are [30],

g d r ac, v
(e32) oo (5525w

Table 2
Dimensionless p and variab

L ¢
~-E ~%
= (cr)” e
o-\/a_;; v-g
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(%e. + %e,) [K.. (a‘.’,:"e. + 33';’9)] =—(AHjry  (3)

where Eqs. (2 and (3] are for arbitrary domain. The boundary con-
ditions are given by the following equations,

4G, ¥ o
B = ¥ ok 4)
ah,  ah, _ =
T!"—Efy_e' =0 at r=0.
G =6 . =mM"at r=R, (5)

where R, is the radius of the spherical catalytic particle. Here D,
and K_, are the effective diffusivity and thermal conductivity. £, is
the porosity, — AH is the reaction heat, (T is the variable tempera-
ture,C; and (T)* are the temperature and concentration at catalytic
surface condition.
23. Heterogeneous transport model

In this model, at pore scale, the catalytic pellet is assumed to
be constituted by liquid  and solid « phases, and the reaction
takes place on the fluid-solid interphase y — x. The mass transport
is given by 171,

D, (a’c,., ¥C,,

+

FTE

)=o y - phase (6)

The heterogeneous energy transport equation with reaction on the
catalytic surface A, at pore scale is

kr(%‘%x&)=0 y - phase;

m
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The Eqs. (6) and (7 ) are subjected to the pertinent boundary condi-
tionsat A,,:

fCA' H;CA,
-a. D, (T""’ ‘5!‘") -y,

b (s Bl < .
3’7, -l’r, i"f. lﬁ‘
n. -k ’.nT"’TF" - -l k "..T"’F" A
Ty o Tay
and also we have at A,.:
G =G, (9)
=T, (10)

Here D, is the bulk diffusivity of the sulfurous species in the mix-
ture, k, and k, are the fluid y and solid o thermal conductivities,
C,, is the local sulphureted species concentration, T, and T, are
the local temperatures for the solid and fluid phases respectively,
0, is the normal unitary vector pointing from y-phase toward the
o-phase, r,, is the surface reaction rate, and A, is the entrance area
to the phase £.

The kinetic expression of the pseudo-homogeneous model is
related to the interfacial kinetics of heterogeneous model at pore
scale by means of the following expression [17],

A =00, (11)

where g, =A,. [Vis the ratio of the fluid-catalyst interfacial area to
volume average | 1 7). The kinetics was adapted from that obtained
in a pseudo-homogenous media |29]. This is coherent with the
model of reaction at the interface.

2.4 Realistic geometrical model of the porous structure

At pore scale, the vectored model of a real porous media Fig. |
was built up from a micrograph found in literature |3 1]. This was
adapted in order to replicate parameters comparable to typical val-
ues of HDS systems such as pore diameter d, =20-200nm [32.33]
and porosity 0.3 < £, < 0.6 | 24]. According to this, a more realistic

Fig. 1. Vectored macrograph of 2 moded of pore distrbution.
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Y-axis

X-axis

Fig. 2. View of § catalytic peflet showing both phases, built from realistic model of
pores mediam at scale 4:1.

geometrical model than the one based on cubic cells was built for
a catalytic particle of 1 mm of diameter, at scales of 4:1 and 2:1 of
the real scale Fig 2.

25. Evaluation of the transpart effective coefficients

The pseudo-homogeneous model, Egs. (2)-(3), requires the
accurate evaluation of the effective diffusion and effective conduc-
tivity coefficients. The theoretical way to evaluate these coefficients
through the method of volume averaging can be found in literature
|17]. Such studies already suggest the dependence of such param-
eters with the porous structure and is accepted that a simplified
representation of the porous media is enough to capture necessary
information of the porous structure and how it can be transported
to another length-scale. Fig. 3 depicts the type of periodic repre-
sentative unitary cells (RUC) used to represent the complex porous

Expressions that allow us to evaluate the transport effective
coefficients, which is a boundary value problem for the closure
vector b, are a result of the averaging process of valid punctual
transport equations in individual phases, of decomposition of scales
{35] of the local transport equations Eq. (15) and a proposal of a
solution to the pmblanﬁofﬂu&viniomﬁeldc,,.emsedin
terms of the source that appears in the boundary value problem
for the deviations. Eqgs. (12) and {13 show the superficial averag-
ing operator and the intrinsic average operator, respectively, used
for spatial smoothing of the transport equations previously men-
tioned. The Eq. ( 14) shows the relationship between the average
surface operator and the operator intrinsic average. The Eq. (15]
represents the aforementioned decomposition of scales [35].

R / U, fauy, @V (12)
Yoz
1
Wy la = Wy xiy, 4V 13
V)7l m£.4.l r! oy, (13)
W)k =£, 00,071, (14)
W, =Wy 4 (W7 (15)

ME. Cordero et ol [ Catalysis Teday oo (2013 ) oo -xo

In the previous expressions, the variable x represents the position
vector that locates the centroid of the average volume V. y, is a
vector relative to the vector x used to locate any points inside the
average volume and ¥, is the volume occupied by the fluid phase.
From Egs. (12} or (13| is clear that the right side term inside the
integral depends on x +y, while the left side quantity only depends
on x, that is, the application of the average operator produces a
spatial smoothing [ 17]. The expressions that allow us to evaluate
the effective diffusivity D,,, and effective thermal conductivity are
K [17],

1
v..-vw(urr[_n,-w) (16)
’%45,”..):&1;:’ L-,.u,.an (17)

where x =k, k, is the quotient of conductivity of solid phase to
fluid pahse, 1 is the identity tensor and &, is the fractions volume of
the solid phase. The transport coefficients required by the massand
energy effective medium balances, are obtained from the respective
closure problem, which are shown below.

25.1. Boundary value problem for closure vector b,
mmmyvalmmﬂem!wn!dosm!ofmmassm

aged transport equations with reaction at all domains [17] is as
follows:

v'b, =0 (18)
with the following boundary conditions:

N Vb, =N, at A (19)
b(r+h)=b,(r) for i=1.2.3,... (20)

The boundary value problem for the closure of the energy averaged
transport equations with generation of energy by reaction at all
domains is:

Vb, =0, Vb,=0 @n
with the following boundary conditions:
=N
% (22)

~Oyo-Vb, = -, xVhe +mg (1 —x) & Ay

by(rel)=byrk

(23)
by(r+ 1) =b.(r)

fori=1.2.3,...

Here b, and b, are the closure vectors corresponding to the fluid
phase and is convenient to distinguish them because the first one
corresponds to the solution of the Eqs. (18-(20), while the sec-
ond one corresponds to the solution of the Eqs. (21)-/23 . The b,
vector is the closure vector for solid phase. Also, n,.. =n_, is the
normal unitary vector to the fluid-solid interface, r is the posi-
tion vector that locates any points in the average volume, and |,
represent the three non-unique lattice vectors that are required to
describe a spatially periodic porous medium |36].
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Fig. 3. (3) The xcomponent of the vector Sield b, in 3 centered square RUXC CC. (b) The x-component of the wector field b, in 3 square altemnate RUC CA. (c) The x-companent

of the vector field b, in 2 rectangular akemate RUC RA

26. Effectiveness factor

The effectiveness factor can be evaluated by the following
expression |30],

i wl— / rdW, (24)

In related effectiveness factors studies, an analysis by means of
dimensionless parameters and numbers is carried out in
ordamevahmﬂndkmvenesshctonmduacmmonprm
to dimensionless the transport equations. The 5 vanable is the
effectiveness factor, W is the catalyst weight and r, is the reaction
rate in mol(kgcats ')

Table 2 shows the dimensionless variables and parameters def-
inition used in this work. It is important to mention that in the
dmsaﬂmoflhempmewannsnbothscaks
the Thiele modulus was pursued to be independent of temperature
(¥, and in the same way consistency was also pursued in the
non-isothermal effectiveness factor evaluation with the isothermal
case.

Table 3 shows physical fed to solve the model,
whereas Table 2 shows the used dimensionless parameters. In par-
ticular, Table 4 shows the relationship between the Thiele modulus
@} and the Thiele modulus & independent fromthe tem
for the case of the pseudo-homogeneous transport as for Table 5
the same relationship & and & is shown, but for the heteroge-
neous transport; while f and () are the Prater number defined for

Table 3
Transport and physical parameters used in models.

Py = 7380.0kP2 t, - i = 03403
161" = 8441 molm 0 = - = 23191.0m !
L am- --4,33 436 )/mol D= 14029 < 10 ¥ més |
T¥-398K D,=33817+10 s |

k, =42« 10%al/[sem €}
k. =038 cal/[sam €)

l.g-ul » 10-* calf{sem €)

Table 4

Relationship b Thiele modulus (9 and lsoth | Thicke modubes (D, ) for
the pseudo-homogenows model. ' o
(G -(2,:—') O = 2
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Fig. 4. (3] The x-component of the vector fickd b, in 3 4.4 cospling of RUC CC. (b) The x-component of the vector field b, in a 4 « 4 coupling of dimensioniess RUC CA. (c)
The

x-component of the vector fiedd b, in 2 4.2 coupling of RUC RA

both, heterogeneous and pseudo-homogeneous models; Also V,, is
the solid phase volume, and k,,_ and k; are both, isothermal and
no-isothermal dimensionless constant rates, repectively.

3. Results and discussion

For the realistic model construction of the porous struc-
ture a pore size distribution previously reported [3233] of
CoMo/y - Al;O; was taken into account. According to this ref-
erence, 65% of the pores are in a range of d,=20-200nm, and
5% dy> 200nm [23]. Due to computing resources limitations a
peliet diameter of d, =25« 10-"m was chosen. The vectored
model adjustment [31] to pore diameter values with the order
of d, +2.5 « 10-7 m, leads to £, =0.5465. The superficial area of a
spherical catalyst with radius R=0.5mm built from the vectored
model at scale 2:1 is A,, =458.348m” and at the scale of 4:1 is
A, =88975m?.

It is worth noticing that the built porous structure pro-
posed in this study incorporates geometrical complexity of the
porous medium through the minimum characteristics established
in previous theoretical models based on the volume averaging
methodology |7.17,37-39]. Albeit considering some characteris-
tics (Le. porosity and pore diameter) of a HDS catalyst. the effect
of the spatial porous structure was not captured in the model yet.
This may imply some degree of uncertainty that at this stage can-
mbemluloux.Thereﬁmnthodupmmthemm
of this vanable so that the importance of its effect can be estab-
lished in order to decide whether or not to include it in future

models. Different RUC's were built Fig. 2, and these were adjusted
in such a way that d,=25 « 10-"m and £, = 0.5465. With these
RUC's different couplings were arranged with them Fig. 4, the whole
porous structure of a pellet with radius R=0.5mm Fig. 5 was built

up.

The evaluation of the boundary values for vector b, Egs.
[18)~(20), in the different RUC's depicted in Flg,?'wascamedout
with the help of the commercial software COMSOL Multiphysics,
while the same equations evaluation on the various couplings of
the RUC's is shown in Fig. 4.

The same evaluation in pellets reconstructed with RUC's and
with our realistic model of the porous structure is shown in Fig_ 5.
With closure vector field b, evaluation, we evaluate the effective
diffusivity coefficients according to equation Table 6 shows the esti-
mated values of the effective diffusion coefficient through all the
mentioned schemes.

The RUC CC was taken as reference and the deviations of the of
values of Dy were evaluated by the other schemes. The difference
between the RUC CC and the RUC CA is 7.2% for the x component
and 1.2% for the y component. while between the RUC CC and the
RUC RA the difference is 10% for the x component and 9.7% for the y
component. It can be observed that the variation of the coupled
RUCRrsquo; s is not significant, with a slight variation between
RUC CA and their couplings of only 2%. This is in concordance with
literature where has been stated that is not necessary to build up
the whole porous medium with couplings RUC&ssquo; s since one
periodic RUC gives results equivalent to those obtained by several
couples [9-11].

90



- ARTICLE IN PRESS

ME, Cordero et ol. / Catolysis Today oo (2012) oo 7

art
-
»*
3
i
19,
s,
o
» &) ’LH ’ - 0t
'OIB‘-"‘F—.W A

(a)

n

W RI00Y " g—— A 43100
()

Fig. 3. (3) A partial view of the x-component for the vector field b, in 3 catalyst pediet built with RUC CC. (b) The x-compoment of the vector field b, in a catalyst pellet buit
’ i

with realistic parous

Itis worth noticing that the difference between evaluated values
of D, for the RUC (C used as reference and the values obtained with
our realistic model of the porous microstructure is about 50.4 X for
the x component and 66X for the y component. This implies strong
variation. This result is in concordance with the literature |12,16]
that suggests the complex microstructure of porous medium has a
significant effect on the effective transport coefficients.

Regarding model 2:1 and model 4:1, it should be noted that
the variation was less than 1% Therefore, due to computational
resources reasons only the model at scale 4:1 will be studied in
more detail. Table & also shows the values predicted by the the-
oretical models previously reported [40-42]. It is important to
highlight that the changes with respect to the reference model
are in the order of 14X for the model of Maxwell [40], which

Table o

considers the porous media as a dilute suspension of spheres; and
20% for the model of Wakao |42, whose expression is for a macro-
pore system.

The estimated D, values allows to solve the mass pseudo-
homogeneous transport model expressed by Egs. (2)-/5) and the
heterogeneous transport model expressed by Egs. (8 and (9); and
finally the effectiveness factor for non-isothermal case by means of
Eq. (24). The Fig. 6a and b shows the concentration fields obtained
with the COMSOL Multiphysics sommr. corresponding to the
pseudo-homogeneous model and to the heterogeneous model,
Tes|

Fig. 6¢ shows a comparison between concentration profiles
obtained for a | mm diameter spherical catalyst pellet where
a HDS reaction takes place, employing D, values obtained for

0,4 values evaluated with RUC's. RUCS coupled, Sterature methods and our realistic porows media.

Study pus) = % relative error (respect to reference value)
RUC RUC CC 03002 [ET 7.184 1207
RUCCA 0330073 030452 a98y a7
FUC RA 0327510 0328308
U
2.2 0301 +00m 03014 0.001 a7%0 ors
44 0301 £+ 0003 0301 £0.001 1023 13
5.8 0.301 £ 0.003 0301 £0.001 1024 1004
16,10 0.361 £ 0.003 0301 £+0.001 1391 1531
RUC conspled RUCCA
2.2 0338414107 030344 <10 a1 L
4.4 0338414307 030544107 2998 238
8.3 0331207 a3s:4.00° 299 238
16,10 0338414107 0305+4.10° EEE] 233
RUC RA 03321 43.10" Q330041 30°°
2.2 0338414307 0365:4.10°7 4083 a4
44 033841107 03054101 a071 any
2.2 033841107 030544 x10°° a07 alie
1010 03381107 0305+ 410°° a07 s110
RUCCC 0300211 0306150 1.030 1032
Peliet built with RUC CA 0340384 0309287 5703 2.4
FUC RA 0320500 0331000 £838 200
Realistic 0239339 21701 5038 09
Poroes
media
AMaxwell 0443492 0445452 19141 19.041
Laterature models Weisherg 0419709 0419708 14174 1474
Smith 0298008 0238008 2008 008
Model
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diverse RUCs, also with models from literature presented in Table 6,
and through our realistic mode! of the porous structure. It also
presents the concentration profile corresponding to the hetero-
geneous model As can be seen, the concentration profile using
the value of D,,, corresponding to the RUC CC, is very different
to that when D, from the model of the complex microstructure
is employed. This result highlights the importance of the effect of
the porous medium complex structure on the behavior of the cat-
alytu: pellet. Fig. 6d depicts a zoom in of the concentration field
hmmgemws:mdel solution, the asymmetry in concen-
mon field is pointed out with two dashed circles, one shows
an area with smaller accessibility and other shows an area with
smaller easiness accessibility for the diffusive transport, the above-
mentioned is in agreement to that observed by other authors
3-5].
: Fxlg. 7a shows a comparison of isothermal effectiveness factor
evaluated from the pseudo- ho us model of mass transport,
using the different values of D, calculated from the different RUC's,
with the models from literature summarized in Table 6 and from
the porous structure are. The effective diffusivity coefficient value
for the porous structure was considered constant D_, = (D, + Dyy)2
in the transport model. In Fig 7a, it is also shown the obtained
effectiveness factor components of D, considering the effective
diffusion coefficient as a tensor.

ion field of a sphesical catalyst from hete:

rogeneous model at 4: 15cale, (B =0.3331
meded at 4:1 scale, showing a zone {red circle) of maore accessibality and 3 zone

to color in this figure legend. the reader is referred to the web version of this artade.)

Finally, the effectiveness factor obtained from the hetero-
geneous model of transport by diffusion with surface catalytic
reaction is also shown by considering the porous microstruc-
ture.

It can be noticed that the effectiveness factor from the het-
erogeneous model is far from the factors obtained by simplified
representations of the porous structure. Even more, although in
less impact, the effectiveness factor with D, as a tensor, by consid-
ering the structure porous realistic, is significantly different from
the heterogeneous mass transport model. Finally, Fig. 7b shows
more clearly the difference between the values of the effective-
ness factor from heterogeneous transport model and the values
obtained from the pseudo- madels. In this figure two
zones can be distinguished. The first one at ¢ <04 is where the
difference between the factors for both models is greater, and the
second at ¢ > 0.4 is where the difference decreases. It is necessary
to mention that the model with greater proximity to the hetero-
geneous model corresponds to the pseudo homogeneous with D,
considered as a tensor and including the complexity of the porous
structure.

Also, the fields for the vectors b, and b,, corresponding to the
closure problem of transport of energy (Eqgs. (21) and (22)) were
evaluated. Fig 8a shows the x-component of vector b, in a RUC
CA, whileFig. &b shows the same result, only that for our realistic
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model of the porous structure. The Keff values are obtained by Eq.
(17) using the vector b,, fields from the two RUC's and our realistic
model. It was found for the RUC CC Kufk,=24 and K,, [k, =23,
while for the RUC CAK., [k, = 2.5and K, [k, = 3.07; finally, the value
from the realistic model is K. [k =72 an(ik,,{k,-B.SS

It is important to highlight that the boundary for the closure
vectors for the heat transfer problem presents a rather difficult
convergence. Table 7 shows values for the convergence of the RUC
CC. It was not possible to establish a concrete value for the RUC
RA and thus it was eliminated of this study. The simulations of
the realistic model show a strong dependence on the number of
mesh nodes. Around 1.3 « 10® mesh elements were required by the
larger simulations that we were able to perform with the available
computational resources.

From the effective conductivity values, it is possible to proceed
to solve in a simultaneous way the mass and energy transport
equations for the heterogeneous and pseudo-homogeneous model,
using for the latter the obtained K, values in this work. Fig. %a
and b shows the temperature fields from the solution for the
heterogeneous and pseudo- homogeneous model, respectively.
In the comparison of the temperature and concentration fields
it is observed that there are significant differences between the
solutions of both models, for equivalent specifications in them
reinforces the observation of the effect of the micro porous struc-
ture being from great importance. With the temperature and
cuncennmonﬁeldsﬁotdnau!yttpeﬂel.mmpmcudm
obtain the non-isothermal effectiveness factors.

Ve T — Asun

(a)

factors obtained with Dy values from different geometrical representations of poroes

Fig. 10a shows a comparison of the temperature and concentra-
tion fields for the non-isothermal case. These were obtained from
the geneous model, where the effective coefficients
came from the RUCS and from the proposed model of the porous
structure. Fig. 10b also depicts the fields obtained from the het-
erogeneous model. The series referred as Maxwell, correspond to
the fields of temperature and concentration obtained with the
pseudohomogeneous model, using the diffusivity and conductiv-
ity effective coefficents obtained with the theoretical pattern of
Maxwell |40} The RUC CC and RUC CA series correspond to the
fields of temperature and concentration coming from the pseu-
dohomogeneous pattern, using the diffusivity and conductivity
effective coefficients coming from the solution of the field of the
closure vector in the centered square unitary cells (Figs. Ja and 8a)
and square alternate unitary cell (Fig. 3b). The fields of temper-
ature and concentration coming from the heterogeneous pattern
are also shown. These were produced by using the diffusivity and
conductivity effective coefficents coming from the solution of the
ﬁeldofﬂledosurevetmrinthemali.ﬂicmodcl(ﬁgsjund%).
The parameters used in the evaluation of the temperature and
concentration fiekds were determined using the properties and
kinetic parameters shown in Tables | and 3 and according to the
definitions in Table 5. Fig. 10b shows that the complexity of the
geometry is not captured in an appropriate way by representa-
tions as simple as the RUC's. Fig. 10b shows a comparison of the
non-isothermal effectiveness factors from pseudo-homogeneous
and pseudo-homogeneous models and can be appreciated how

(b)

Fz. & (3) Vector by, x-component field in 3 RUC CC. () Vector by, x-companent Seld in a realistic poross structure.
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they differ one from another and this is evidence of the micro-
structure influence over non-isothermal effectiveness factors. It is
worth pointing out that these differences become more significant
when Thiele modulus increases (i.e. by increasing particle diam-
eter). Despite the incorporation of further characteristics of the
porous structure like complex geometry and anisotropy, it should
not be left out that this study is based on 2D modeling and this
still may imply certain degree of inaccuracy. It is worth mention-
ing. however, that in the context of averaging volume methodology
the differences between effective transport coefficients values cal-
!c;l;a]ted from 2D and 3D models are expected to not be significant

4. Conclusions

A realistic geometric model of the porous microstructure for a
splnrnlmdynpehwasdwebped.lnnxhapomumedm
the mass and energy effective coefficients of transport were cal-
culated and the effect of the structure complexity on these ¢
coefficients was evaluated. It can be concluded that these trans-
port coefficients can be up to 65X different depending on whether
a simple or complex porous structure is used. In addition, the con-
centration and temperature fields were evaluated using a pseudo-
homogeneous model and a heterogeneous one. Furthermore, the
isothermal and non-isothermal effectiveness factors for a HDS

: - - - PP ey
n L2 6 Q% Ne-02
o .
. mEos .
& oA il T
00 - . Pebogiees 3 LTI
or 1 1°
" e
" s .‘. % %
108 2 aa » 88t .
o8 M *
L .'.".'Olm
os 1
Thicle medulus (9)
(=) (b)
Fig. 10. (3) Temperature and concentration fields from non isothermal mass and energy transport model (9, +0.3331. (b) No mothermal effects factor comp
p:Jo-m and heterogeneous models @y, =-03331
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process were evaluated and it was concluded that the microstruc-
ture has important impact on their values. These were higher when
obtained through pseudo-homogeneous models 'I'I!nseafnm-
isothermal effectiveness factors leads to of stationary
states that are expected for exothermic reactions. Finally, a rather
simplistic geometric model of the porous structure does not show
adequacy to represent the mass and energy transport in catalytic
pellet and thus a more realistic geometric model of the porous
structure is required.
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ABSTRACT

In recent years, CFD has played an important role in the understanding and design of TBR’s. In this
work, through CFD with Eulerian approach, a three-phase heterogeneous reactor model was developed,
were the accuracy of Interfacial Momentum Exchange Model (IMEM) for the gas-solid interaction, the
effect of a more detailed catalytic bed geometry description, and the pellet shape over TBR
hydrodynamics of two fluid phases interacting with the solid phase was studied. Then, a second model
was developed, where the validated hydrodynamic model was coupled with mass transport for an HDS
process of light gasoil. Additionally, in order to insight into the scaling up process of a TBRs, the
proposed columns behaviors were compared against literature columns using four different ways, and it
was found that the best predictions were obtained when the models’ holdup were equaled to those

evaluated in literature columns. Since in reliable literature deviations in pressure drop predictions of
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around 30% can be found, the model results show significant improvement against literature, achieving

5 times better accuracy in predicting pressure drops, and 50% improvement in holdup prediction; the

coupled model reproduces the same conversion values compared with literature data, and predicts

conversions with 95% accuracy

Keywords:
TBR CFD simulation

Catalyst geometry
Bed porosity
Scale-up process

Hydrodesulphurization
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INTRODUCTION

Trickle Bed Reactors (TBR) are widely used in several industries such as hydrotreating,
wastewater treatment, and in other applications such as biochemical processing [1,2].
Furthermore, due to their large production volumes, there is an economic incentive to improve
TBR performance [3,4]. In the TBR design, scale-up and optimization, complex interactions
between hydrodynamics, mass transfer and reaction phenomena represent an almost
insurmountable obstacle [5]. Despite this difficulty, through many experimental and theoretical
works, it has been identified that the design, scale up and optimization demand a reliable
evaluation of hydrodynamic key parameters like holdup and pressure drop [6-13], wet
efficiency and regime transition [14-16]. In addition, the inherent problem of liquid mal-
distribution, that reduces the conversion, has to be taken into account for the TBR performance
improvement [15]. However, due to the highly coupled nature, multivariable and multiscale of
these systems, there is no theory that fully explains such systems [16]. In this sense,
phenomenological models have been proposed in order to predict TBR’s hydrodynamic
parameters. These models, however, are mostly characterized for being based on idealization of
the pore space [10,17]. As an example of this, the Attou model considers a simplified ordered
and non-random geometrical model of porous interstitial space, that consists of few nonrandom
pellets where an annular flow of liquid is established, which perfectly wets the solid and
noncontact gas and solid phases, therefore there is no gas-solid interaction [18]. Similar aspects
can be pointed out in models based on the slit concept [19].

This kind of idealizations is what actually prevents the proper prediction of some observed
phenomena that are ascribed to the inhomogeneity of the pore space of reactor bed. In fact, the

use of these widely applied models in TBR's lead to acceptable holdup predictions with Mean
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Absolute Relative Error (MARE) barely above /0 %. Nevertheless, considerable deviations, of
around 30%, in estimating pressure drops at high pressure operation can also be observed
[6,8,17]. Thus, the current understanding and mathematical representation of hydrodynamics of
these reactors is not satisfactory enough, and given the magnitude of the deviations in the
predictions of these hydrodynamic parameters, it cannot be assumed that the analysis task is
completed yet.

In some extent, the basic problem lies on the difficulties in measuring and describing both the
very complex gas-liquid, gas-solid, and liquid-solid phase interactions and their coupled effect
with the catalyst geometry that arises due to the size, shape and packing method of the bed
particles [12,19]. These phenomena also prevent the existence of a robust methodology for
scale up process of TBR’s [20]. Regarding studies that consider the effect of the geometry and
size of the catalyst and the porosity of the bed, those of Al-Dahhan and Nemec [11, 21] can be
highlighted, who experimentally determined pressure drop and holdup for systems at high
pressures, in a wide range of particle size, bed porosities and operating conditions. They found
that the pressure drop is highly sensitive to variations of the bed textural properties. Another
observation that comes into view, since the operating pressure range is several orders of
magnitude, is that the accuracy of prediction of the pressure drop is low. It has also been
observed that the pellet shape has an important effect over the kinetics behavior [22-24]; and in
addition, that considering form-factors, what is the usual way to take into account the
geometrical features of the bed are not sufficient enough to get a good prediction [25,26]. Thus,
further studies on the effect of the catalyst geometry considering more than just a form factor
like the equivalent diameter or area to pellet volume ratio are desirable, this is, considering the

textural bed characteristics as tortuosity and interstitial space geometry.
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In literature related to single and multiphase CFD simulations of TBRs two types of
contributions may be distinguished: 1) works where the complex description of void volume
are not rigorously taken into account to describe the interactions between phases, but its

simplicity allows to incorporate complexities like chemical reactions into the modelling [30-

39]

In this sense, it is possible to find several reported works in literature addressed to the study of
the coupled phenomena present in chemical reactors through CFD simulations. However, these
works usually have strong emphasis in the hydrodynamics, such as the works of Quinta-

Ferreira et al. [40,41] or Beni and Khosravi-Nikou work, which also involves the low ratio of
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reactor diameter to pellet diameter value (N = 3) [39].

The Mousazadeh et al., Parpatou et al. and Peng et al. [44] works [42-44] are recent efforts by
coupling the hydrodynamics and the mass transport. However, they again involve low N values,
and do not need to consider IMEMs as closures to model the interactions between fluid phases,
as they consider two-phase reactors with a unique fluid phase. Due to the aforementioned, it
can be seen that there is a lack of works with more realistic fluid dynamics representations and
that consider the flow and concentrations heterogeneities between particles and including
reaction with different catalyst shape and sizes, and therefore more studies are required. In fact,
this should be the main objective for the next decade to come [43].

On the other hand, it is well known that there is no well-established scaling-up / down
procedure for TBR's, and which in practice is based on equaling the Liquid Hourly Space
Velocity (LHSV) [46]. However, this equality involves lower pilot plant velocities, from /0 to
100 times lower than industrial plants [47], causing a counterproductive effect on the mass
transfer resistances, and modifying the plug-flow behavior inside the reactor. Recently, the size
reduction or down-scaling of pilot reactors has become a more important requirement and an
important incentive for the development and improvement of scaling techniques; this issue
represents one of the greatest challenges in the years to come. It is clear that a scale up/down
process based on knowledge of the hydrodynamics of the reactor with more scientific bases is
required, and that possessing a scale-up/down process with those characteristics could imply
that development costs could be reduced because the amount of prototype catalyst and reactors
to be tested would be reduced.

In this context, this work aims to study through CFD the effect of a more representative

geometry of catalyst bed that incorporates more textural effects like the catalyst shape and size,
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Trickle regime that couple hydrodynamics and mass transport. The study of mass transport
includes a HDS reaction that follows a LHHW kinetics found in literature [48].

In order to explore a suitable reactor scaling-up procedure, a comparative study of two TBR's
with different lengths and diameters was implemented, searching in which conditions a similar

hydrodynamic and conversion values between both systems are obtained. For this purpose, both

reactors were compared equaling the Reynolds numbers(Rey—Re ﬁ), the mass flow rates

(L—G), the holdups (5y - 8ﬂ) and the hourly space velocities (LHSV — GHSV).

THEORY

1.1. Geometric packed bed models

A heterogeneous reactor model was developed in which both interstitial and catalytic bed
domains were built by using /2 layers of pellets. The three first layers consisted of 60, 61, and
60 pellets respectively, then these three layers were repeated four times to complete the
geometrical model, details are shown in Figure la and Figure 1b. The complete TBR’s

geometrical model contained 724 spherical particles of 1.52 mm of diameter and had a bed

porosity (SB)Of 0.41, 0.48 and 0.49. For comparison purposes of pressure drop, these

parameters were selected according to the experimental work of Al-Dahhan et al., [11]. Also,
for validation purposes of kinetic behavior, a 0.35 mm pellet diameter and bed porosity of 0.41

were considered according to Chacon work [48]. It is known that to avoid wall effects, there is

a critical value (N ) of the reactor to pellet diameters ratio D, /d, that must be considered in

modelling of this kind of systems. According to the aforementioned, a value of N =9.1 for
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hydrodynamics simulations and N ~18.4 in simulations coupling mass transport seem to be
adequate and, these values were selected based on CFD literature works [32,48,51]. It is worth
noticing that in experimental works higher values can be found; for example, the value used by

Al-Dahhan is N =14.1 for his hydrodynamic analysis [11].
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Figure 1. a) Schematic representation of
geometric relationship of first three layers of
the bed, and b) details of the construction

spherical, RR and 4HC pellets geometries used

Figure 1b shows some of the construction details of the catalysts used in this study. The

distances between pellets and reactor wall and between adjacent pellets (DIS ) were adjusted
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for each pellet shape to satisfy the selected bed void fraction and both type of particles, the
Raschig rings (RR) and cylinders with four longitudinal holes(4HC ) , have the same relative
cross-sectional area / volume (ST / VP) of catalyst than the spheres. More details about the

different catalyst geometries assessed in this work, are shown in Table 1.

Table 12. Geometrical characteristics of catalytic bed

Pellet Parameter

shape d,[mm]  I,[mm] D, [cm] L, [em]

Spheres|  1.52 dp 1.38 1.52

RR 0.83 1.6 1.27
1.013

4HC 0.81 1.56 1.26

Regarding the RR and 4HC were built, imposing that the catalytic bed had the same porosity as

in the case of spheres. Also, the catalytic bed constituted by RR and 4HC particles, the pellets

only half of the domain was considered during calculations.
In this work, the Eulerian two-fluid approach was implemented, where the fluid phases are

treated as interpenetrating and the volume averaged governing equations of conservation of
mass and momentum are satisfied by each phase [52,53]. The phase volume fractions (8[)
concept is used to represent the space occupied by each i-phase and volume fractions are

constrained to satisfyZai =1. It is important to note that the solid phase is explicitly
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considered by the geometry of the fixed bed, and its interaction with the fluid phases is
considered by adequate boundary condition and the closure for the interchange of momentum

between the three phases.

1.2. The continuity and momentum average equation

The continuity equations for the incompressible liquid phase (7/ ) and compressible gas phase

( B ) are given by equations (1.1.74) and (1.1.75), respectively.

g,pV-v,=0 (py = cte) 7

6‘ﬁV'(pﬂVﬂ)=0 (98)

Here p, is the scalar density of i — phase and v, is the local interstitial velocity vector for the

i-phase.

The most appropriate momentum equations for the liquid and gas phases in a TBR that have

been previously and successfully used by other researchers [54-56] are,

99
g,p, (vy -V)V}, = 87V~[—P T+, (Vvy +(Vvy )T):I-FF},/&‘;/ +p,8 ©9)

100
,05(v5-V)v, =gﬂv-{—P I+,uﬂ(VVﬂ +(vVﬂ)T)—§yﬂ(v-vﬁ)I}Fﬂ/gﬂ+pﬂg (100

Here, I is the identity matrix, P is the pressure of gas and liquid phases and F; is the

volumetric force term that takes into account the force/momentum exchange between the three

phases given by,

F =ZKﬂ(Vf _Vi)

J=1

(101)

In Eq. (1.1.78) the term (V i —Vi) is the slip velocity between j and i phases and K ;i 18 the
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momentum exchange coefficient.

To represent liquid-gas, liquid-solid and gas-solid phase interaction, the a) Attou momentum
exchange closure [18], on which there is a general consensus that it is adequate to describe the
interactions between the phases in TBR's, was used. Although this model has phenomenological
bases involving theoretical considerations to evaluate the interaction between the phases in
TBR's, actually, the model contains parameters that come from experimental data correlations;
in fact, values recommended by Mc Donald et al. for Ergun constants are 180 and 1.8, which
are related to bed, and pellet geometry characteristics are used. Consequently, the Attou model
is actually a semi-empirical closure expression, implicating that some information and
phenomena that take place are unknown. Moreover, in building the model important geometric
simplifications and assumptions, like the gas phase do not interact with the solid, are
considered. These simplifications have important consequences in the prediction of
hydrodynamic parameters like pressure drops, obtaining relative errors estimations of over
27%. The authors themselves recognize that model underestimates the drop pressure when the
columns operates at high pressures and high superficial gas velocities.

Considering that gas-solid interactions could be underestimated in the Attoud model, the b)
Gidaspow [49], (c) Wen Yu and [50] models, which are not commonly used for this kind of
systems, but exhibit a stronger interaction between these phases, were tested to investigate in

this regard. The equations (1.1.79) to (104) shows the IMEMs model tested here,
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K —¢ E]#ﬁ(l—gﬁ)z[ g joﬁﬁ+E2pﬂ(vﬁ_vy)(1_gﬁ)[ e j0.333
’ B

Br s 2 72
5ﬂdp l1-¢ gﬂdp l1-¢
2 0.667 0.333
L, (l_gﬂ) £, E,psV (l_gﬂ) £,
Ko =2 2d? 1 i d 1
% " &, &y
2 (102)
Euce Epve
KVw = g}/ |: lilyzw + zp}/ - m:|
gydp gydp
2 _ 103)
&, PE IV, =V, (
K, =E ﬂf+E2 Pl t g, <08
gﬂd d
p p
3pe (1-¢
K, = 2PE 7)) “’( ’B) C, |Vw - Vy|.9;2‘65
4d, (104)
24 0.687 pydp \ Vy|
C,= [1+0.15(57Rew) }; Re, =—"—F—7—

g, Re, K,

where 4, is the i-phase viscosity, C,, is the drag coefficient, £, =260 and E, =2.48 are the

Ergun constants used by Al-Dahhan et al. [11].
To evaluate the effect of interaction force term between two fluid phases and a solid one,
various study cases were established. Table 2 summarizes the characteristic of each

implemented study case.

Table 13. Study cases to determine the effect
interphase momentum exchange model (IMEM) for

force between phases.

Code used Kﬂy K op Kwy
1 A A A
2 A G A
3 A W A

A: Attou/ G: Gidaspow / W: We-Yu

S1 means model with spheres (S) and exchange model
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currently Attou Attou /Attou (1) for K By / Kwﬁ / Kwy respectively

1.3. Mass and energy conservation average equation at the interstitial fluid domain

For a better description of the behavior of a TBR, the simulation of the hydrodynamics of two
fluid phases in the catalytic bed was coupled with the mass conservation equations for gas,
liquid and solid phases. For the interstitial space of the catalytic bed, the model includes the
diffusive and convective mass transport equations (1.1.83) and (106),

Vo (-2/V(C))+v, - V(CI)=N/ e, (i=H,, H,S,NH,) (105)

V'(_’@iyv<ciy>)+Vy'V<Ciy>:Niyﬂ/87 (i:Hz’sta NH3’R_S’R_N) (106)

In the case of volumetric mass exchange of i-specie between gas and liquid phases, (Nl.ﬁ‘” ) is

givenas N/ = K" (<Cf>RgT/Hi _<C,-7>) and it was satisfied that N/” =-N"

Table 3 shows the operation conditions and physical properties used in the CFD model.

Table 14. Physical properties and operating conditions used in the CFD model

Bed and catalyst properties

£ 0.41-0.49 N D,/d,=9.1,18.4
g, 0.1-0.18 d, 1.52,0.31mm
£, 0.4535 a, 1110.1 m™"

Physical properties at 0.31 MPa and 598 K

pHexane 5865kg/m3 ION2 35kg/m3

Ptexane 2.95x10" Pa-s Hy, 177107 Pa- s
Physical properties at 3.55 MPa and 598 K

pHexane 5911kg/m3 ,0N2 397kg/m3
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o 3.039x10™ Pa-s My, 1.813x107 Pa-s

Physical properties at 10 MPa and 623.15 K

Doy 7059 kg/m’ pu,  3.719%kg/m’
Hewat  2.969%10 Pa-s Hy,  147x10"Pa-s
" 54.8 mol/m’ Kl 6.29x1071/s
gy 3.25x107° m*/s Ky 5.72x107 /s
g7 110x10" m’/s K 0.2081/s
g 1.33x10°m’/s Kis  8464x10° mfs
D, 1.003x107 m?[s K, 1.204x10° mfs
gl 2.37x10°m’[s Hy, 17,676 Pam’[mol
gl 179x10" m’ s Hys 214,673 Pa m’[mol
g 23x10° m/s Hyi, 44,4502 Pa m’ [mol
-AH,,, 251 kJ/mol MW, ... 319.98 g mol
d, [171 Smm

For the evaluation of some properties of Light Gasoil (LGO), and H, and H,S, some

correlations found in the literature [48, 57-59] were used and these are shown in Table 4.

Table 15. Correlations to estimate properties of gasoil and gases used in the CFD model

Parameter Correlation
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pgasuil [kg/m3:| = pO +160185(App _APT)

P

Ap. =[ 0167 +16.181x107%%B~ || =
" [ ] 6893984

2
}— 0.01[0.299 +263x107 07 ]{_P }

Gasoil density 6893984

3 -10.0133+154.4 Po LA o ST - |:8 1x10° —0.0622 x 10—0.764(0.062428pu+App):|(ﬁ )2
S “\16.0185 " LS : ;
JT, =1.8T, —520
Henry | m Pa] _
t mol l
coefficient [58] P easoi

o T 8.35783x107°
Solubility of 3 [P kg] [ 0.559729 — 042947 x 10T +3.07539x10” — +1.94593x 107" + —ZX}dO‘6
H2 [58] p20 pZO

Solubility—o1 7., | 7= | = exp(3.367-0.008477, ) x 10
H,S 1381

Dynamic liquid ;" 3.141x10" (7, - 460) " [log,, (4PI)]", a=10.313[log,, (T, —460) ] ~36.447
viscosity [59]

i VO.267 T MW
Diffusivity [58] D/ | %= {=9.01263x10° | L— || = |, ¥ =
iffusivity [58] D, [y] (V0.433J( %J 7 1000p,

i

Molar VolumeV[ } 1.4684x10" 13V1048

1 mo.

[58]
1/3
Liquid holdup ERe +E,Re "’ R R o gDje’p}
[11] rE . T T (1=e) Y(1—e
Ga, 1480 (1=2) #y(1-2,)
P8

.26 n 1 . ws . pVD
ap =26 313+ 22| o, (Re We, )™, Re; =2i2r
AP*  Larachi dh p P B 4 7 74

correlation 0.5 D 5 1/3
16
[60] X/; :g(&J , Wey = L dh= (#ZJ Dp
Pp )

Molar VolumeV, ':mol] 1.4684x107" Vcl'048

58]

Liquid-solid K G 12 u 13
mass  transfer —t [cm/s] = 0.0018{ ] ( L p J
coefficients s Hyas Py D;
[61]
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Gas-liquid By 0.4 0.5
mass  transfer M[l} =1.1094x107 E L
d Diy S ,Ll}/ p}/Di}/

coefficients

[62]

1.4. Bed domain mass conservation average equation

In the case of solid domain, the mass conservation equations consider diffusive transport and
generation due to reaction. Then to model the mass transport in the catalyst that constitute the

packed bed, the diffusion-reaction averaged equation, (1.1.84), are required to be satisfied in

the solid domain [40,41] which is actually a pseudo-phase (a)— pseudophase) consisting of the
catalytic solid matrix (G— phase) and because of capillary forces [48] we assume that the

liquid phase(i— phaSe) fills the interstices left by the solid matrix of the catalytic pellets. The
latter implies that the interstices are assumed to be completely wet.

v-(—gﬂnjmv<ci‘”>'”) =v,(r*)"  (i=H,,H,S,R—S,R-N,NH,) (107)

The details on the evaluation of effective transport coefficients have been reported in a previous
work [63,64] and the reactions rate for HDS and HDN and are given by equations (110) and
(111), and. The brackets imply that the pellets are considered as pseudo-homogeneous domain
and the property inside is an average quantity valid in all catalytic domains. Also, the
superscript « implies that the considered average is the superficial average [64].

1.5. Kinetic model

The HDS and HDN reactions of light Gasoil that takes place in the reactor above described,
satisfy the following stoichiometric relationship,

VisR=Sig Vi, Hgy > Vi, R- Hoyy +Vir s 1S, (108)

(liq)
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Vi RNy Vi, Hy ) > Ve, R-Hyy + Vi NHy (109)
where Vpg=-L v, =-2, v, =L v, =L v,y =Lv, =3 v, =-1 vy, =-1 and
Vg, = -1

In this work, the kinetics for HDS and HDN process for LGO follow LHHW type expressions

where the sulfurized, nitrated species and the hydrogen are assumed to chemisorb on the active

sites [48].
» 105
ks (Cis) (<CH> ) (110)
“Tups = 2
(1 + KHZS <C13)25> )
o ka(CR)(C) (111)
HDN — 2
(1K ()
Table 5 shows the used kinetic parameters [48].
Table 16. Kinetic parameters for HDS and HDN reactions
ks [(,’:—;)OS /s] = k;’,DSe(fE”“S/RgT) Kppn [m3/mol . s] = ngNe(*EHDN/Rgr)
Kis [(2’1)05 /s] —6.46125x10°  kypy| m’[mol -5 ]=3.26268
E, ins [J/mol] =90,180 E, ion [J/mol] =80,680
KHZS [ ] = kloizse(QHzS/RgT) I{NH3 [m3/mol] = k](z,%e(QNH} /RgT)
kfizs [m3/m01] =0.038 kz?@ [nf/mol] =2.55x107"
Ous [J/mol] =2,530 O, [J/mol] =111,000

1.6. Boundary conditions

The CFD model coupling three phase mass and two-phase momentum averaged transport
equations satisfies the set of boundary conditions shown in Table 6.
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Table 17. Boundary conditions used in the CFD model

Hydrodynamics ( f=7,p phases)

V,=-n vj(i (inlet velocily) at reactor inlet z=1L, (112)
P=-P7, n|:/"f (va + (va)rﬂ =0 at reactor outlet z=0 (113)
(outlet pressure, NOn — Viscous stress)

Vf =0 (no Slip) at SOlld—quld (114)

interphase A o
v, =0 (no slip) at reactor walls r=r,  (115)
n-v=0, .7 —(%-n)n=0 (symetry) At central plane in the (116)
T . axial direction (z=0
T =, (Vvy + (Vvy) )n (llquld) ( )

fi/:{,uﬁ (Vvﬂ +(Vvﬁ)T)_§lu(Vvﬁ)I}n (gas)

Mass transport at gas domain (i =H,, H,S ,NH3)

<C,§2>=C£,2, <C523>2<C£H3>=O at reactor inlet z=1L, (117)
“n- °@iﬁv<cviﬂ> ~0 (only covectiveﬂwc) at reactor outlet z=0  (118)
-n-N/ =0  (impermeability) at reactor walls r=r,  (119)
—n-Niﬁ =0 (symmetry) At central plane in the (120)

axial direction

Mass transport at liquid domain (i =H,,H,S,NH,,R-S,R —N)

(Cis)=Chsn(Chy)=Chn(Cl ) =(Cls) =(Chy ) =0 atreactorinler z=L, ~ (121)
-n- ,@)f \v4 <C,7 > =0 (only covective ﬂux) at reactor outlet z=0 (122)

—n-N/ =0 (impermeability) at reactor walls r=r,  (123)
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[}

N =-T, v <wa> (flux continuity ) at solid-fluid interphase (124)
Ayw
—n.-N?=0 (Symmeﬂy) at central plane in the (125)

axial direction

Mass transport at solid domain (i =H, ,H,S,NH,,R-S,R~- N)

<C;”>w = <Cf> (concentration continuity) at solid-fluid interphase (126)
4,
—n-N”=0  (flux continuity) at catalyst centers (127)

Here the total mass flux is given by: N/ = -2’V <C' > +v, <C,/ >

Here the subscript f* represents both gas and liquid phases flowing inside the TBR.

1.7. Model assumptions

This model considers that the reactor operates in a Trickle regime where the gas and liquid co-

currently flow and for HDS analysis, due to the reactor small dimensions
(LR ~0.7cm, D, ~0.64 cm) the temperature gradients are expected to be very small and it can
be assumed that the reactor operates isothermally [48]. Due that the pressure gradient
(AP ~16 Pa) for the model that couple hydrodynamics with mass transport is very small, the
density and viscosity of gas and liquid phases are considered constant.

Also, it was assumed that the catalyst activity does not change with time and vaporization and

condensation of gasoil do not take place. Chemical reactions take place only at the solid

catalyst which is considered to be completely wet, for purposes of mass transport model. As for
the selection of the value of N =D, /d,, this was done based on a literature review, regarding

critical values used in CFD models [39, 41, 46, 65]. On the other hand, according to Beni et al.
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[39], the importance of wall effects due to bypass flows of reactants are present in a region of a
typical width of 2-3 pellet diameters. They also affirm that it has been observed that at very low
particle diameter ratio (between 7-10), dispersion is smaller than for larger ratios. This
phenomenon is known as the Knox Parcher effect and they suggest that a minimum bed height
of about /5 particle diameters is required for dispersive plug-in model to be valid. Then, a value
of N =10 is considered sufficient for an accurate prediction of both, pressure drop and holdup.
A brief discussion about the results in this regard that supports the N selection is presented

within the results section.

It is considered that the ordered catalyst bed representation built for the model contains enough
characteristics of a real catalytic bed. It is important to highlight that in the pseudo-
homogeneous models commonly found in literature, the only considered information of the bed
is its porosity. Regarding to this point, tens of scientific works where simplified geometries of
porous media give acceptable results to capture the essence of these systems, in several kinds of

phenomena and applications [46,63,64,67,68] can be found in literature. Even more, an
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important aspect in approaches like volume averaging method, which allows to deal with
complexities found in multi-scale phenomena and porous media, is precisely the validity of the
unit cells geometrical representations of porous media, that however lead to result with
acceptable accuracy. The construction of a more realistic and random geometry implies a
greater complexity and it is left for a later study.

Since in the geometrical model for the bed built here, the variation in porosity is explicitly
considered, no expression of porosity variation across the column radius is necessary to take
account their effect over TBR behavior. In addition, the effect of porosity variations on the
hydrodynamic and kinetic behavior of TBR is part of the aspects studied, discussed and
analyzed with great detail in this work.

Regarding the validity of symmetry assumption, works that deal with this and suggest critical
values where the symmetry plane is loosed can be found in the literature. However, the systems
studied are very simple, considering the flow through a unique submerged particle with values

of 210<Re. <270 [69] and Re. >275 [70]. TBR systems are more complex than those

aforementioned, involve two fluid phases considered as interpenetrating and interacting with
one third solid phase constituted by a multitude of solid bodies submerged, and in literature no
analysis of the validity of symmetry can be found for such complex systems, thus its considered
that the symmetry assumption is valid, and the accuracy of the results support this assumption
and all others referring to the geometric simplifications of the catalytic bed.

RESULTS AND DISCUSSION
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Table 7. Details of the computing resources required in each CFD model.

Model Number Mesh Maximum in ~ Maximum  Computing
of tested [T ZZ;Z!%ZI;SW} RAM memory  in Virtual time*
cases [GB] memory [Ar]
[GB]
Hydrodynamics 216“ 3.23x10° ~14 ~25 1.74 - 19

Hydrodynamics coupled

with mass transfer 56° 6x10° ~80 ~110 504 -168

* depending on the particular simulation/case tested
a: considering all geometries, IMEMs, pressures, and comparison cases and data points tested
b: considering all effective diffusivities, variations in operation conditions and in inflows tested, only

for the spheres cases
For hydrodynamics simulations, features of the TBR geometric model, were selected in
concordance with experimental data from Al-Dahhan et al. [11], that is, bed porosity of

0 _
£3=0.41, particle diameter of dp=1.52 mm gas velocity of v =8.5 cm/s

, and liquid mass
velocity range of L =0.81-1.95 [kg/ mzsj, and the fluids considered were hexane and

nitrogen, therefore the physical properties were the same (see Table 3).

To validate the results, the two fluid phase hydrodynamics simulations were compared with
experimental and theoretical pressure drop and liquid holdup data of high and low-pressure

operation [11,18]. It is worth noticing, however, that this CFD model is far from the Al-
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Dahhan’s experimental system in the ratio diameter to length of packed bed and pellet to
column diameters; while the Al-Dahhan’s experimental column has a catalyst to reactor
diameter ratio of N=14.6; ours was selected to be N=9./. Since the column with which it is
compared has different diameter and length, it is not possible to establish simultaneously the
same phase interstitial velocities or mass velocities and the same residence times (LHSV /
GHSYV). Then for comparison purpose, four study cases were established, and both columns
were compared equaling i) hourly spatial velocities (LHSV / GHSV), ii) gas and liquid mass

flow velocities (L-G), iii) liquid and gas phase Reynold numbers (Rey-Rep), and iv) liquid

holdup (&).
| ! | ! | ! | | | ! | ! | ! | i
10 | P=3.55MPa i P=0.31MPa
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Figure 2. Comparison of dimensionless pressure drop‘l’z(AP/ m)/ p,g predicted values at

high (3.55 MPa) and low(0.31 MPa) pressure operation against Al-Dahhan’s experimental
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data [11], all data presented have vf, =8.5 cm/s .

Figure 2 shows the predicted values of dimensionless pressure drop (%) compared against
experimental literature data, for both high and low-pressure operation and for the four cases
used to compare the reactor model with Al-Dahhan’s column. Liquid mass flow rates values (L)
according experimental setup developed in literature are shown [11], and finally the liquid
Reynold numbers (Rey), liquid hourly space velocity (LHSV) and liquid holdup (g),
corresponding to this L values for both high and low-pressure operation are presented. These
data are the values used to compare the literature column with the reactor model, which as
previously mentioned have different lengths and diameters. To exemplify how we proceeded,
considering the series called LHSV-GHSV implies that in the CFD simulations was fed with
the same values of those parameters than the ones calculated from the values of L and v4’
specified in the experimental setup of Al-Dahhan. That is, both Al-Dahhan model and ours have
the same values of LHSV and GHSYV, but do not share the same values of the other parameters
of that table (L—G, Rey—Rep, and &—¢sp ). In the same way, Rey— Rep series implies that our
model takes the same values of these parameters than those of the Al-Dahhan’s model, which

were estimated from their respective L and Vg values, and again, the two columns cannot satisfy

at the same time the equality in the other parameters (L—G, LHSV-GHSYV, and &—¢p ).

The results show that the best predictions of dimensionless pressure drop are obtained by
equaling the liquid holdup and mass flow rates in both columns, with MARESs of 7.9 and 5.23
per cent respectively for high-pressure operation, and 8.89 and /5.4 per cent for low-pressure
operation. Also, it is evident that the worst predictions are obtained by equalizing the hourly

spatial velocities whit MAREs of 90.2 and 82.7 per cent for high and low-pressure operation
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respectively, even though equaling LHSV and GHSV is the most common technique used to

scale up and compare the behavior of two reactors with different diameters and lengths [46].

Figure 3 shows parity plots for liquid holdup, used to validate the predicted values against Al-
Dahhan’s experimental data [11]. Each series of this figure correspond to the four methods
established to compare both columns as it was previously mentioned, and the four points of
each series correspond to the data points shown in figure 2 and which description was done. In
all simulations, the value of v's=0.85 cm/s was specified. The IMEM tested and shown in

Figures 2 and 3 correspond to S1 case, which description is shown in Table 2.
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Figure 3. Parity plot of liquid holdup predicted values validation at high(3.55 MPa) and low

(0.31 MPa) pressure operation for the four cases of comparison of Al-Dahhan and the column

model.

As in the case of pressure drop, equaling the hourly space velocities lead to the worst prediction

with MARESs of 752 and 156% respectively for both low and high-pressure operation; this is
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particularly noteworthy since the estimation of liquid holdup is traditionally very accurate in
the literature [71]. The above suggests that the technique of equaling the LHSV-GHSV for the
scaling-up process does not lead to the same values of hydrodynamic key parameters in two
reactors with different diameters and lengths as is usually considered. On the other hand,
equaling the mass velocity lead to MAREs of 2 and 4 per cent for high and low pressure
operation respectively, implying that both columns have a more similar liquid holdup and
pressure drop values despite differences in diameter and length; So if a similar holdup and
pressure drop values is sought between two columns of different characteristic lengths, equaling

the liquid holdup or the mass velocities lead to better results.

It is important to mention that the validation of the model is not trivial because once the
hydrodynamic model is validated, it is possible to couple other features like chemical species
and energy transport and chemical reaction, and only a model including all these
phenomenological characteristics will provide criteria to understand and improve TBR

performance [43].

In this sense, Figure 4a shows the MAREs for the comparison of dimensionless pressure drop
and HDS reaction conversion between the reactor model and Al-Dahhan’s hydrodynamic
experimental data, and Chacon’s kinetic theoretical study [11, 48] for a catalytic bed constituted
by spherical pellets of 0.35 mm, and considering a S1 IMEM. It is important to highlight that
due to differences of length scales between both compared reactors, the four comparison cases

were tested and the results are also shown in Figure 4a.
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Figure 4a. MAREs for dimensionless pressure Figure 4b. MAREs for dimensionless pressure
drop and HDS conversion using the four cases drop and HDS conversion using different
tested to compare the TBR model against IMEM comparing with literature predicted
literature models [11, 48]. values [11, 48].

For HDS and HDN simulations, the geometric model used to simulate the hydrodynamics was
adapted leading to the following dimensions L, = 0.69 cm and D, =0.64 cm, for comparison

purposes with the model reported by Chacon et al [48], who conducted an isothermal and
stationary reactor simulation of a light gas oil hydrodesulphurization and who compared their

results with experimental data from Botchwey [72].

Chacon’s model considers that i) the gas and liquid velocities are constants along the reactor, ii)
there is not a concentration profile in the radial direction, iii) the internal mass transfer inside
the catalyst particle (internal diffusion) is described through the catalyst effectiveness factor,
which varies with the conversion along the reactor, and iv) that the thermodynamic equilibrium

is described through Henry’s Law.
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At this point it is worth noticing that in the proposed model there is no need to assume constant
gas and liquid phase velocities, neither restrict the transport of mass in the radial direction or in
any other direction of the reactor, and also, the model takes into account the mass resistances
inside the catalyst domain, and the model does not assume that the pressure is constant; in fact,
this is a variable evaluated in the simulations and it is of paramount importance in the design of

a TBR and the conversion predicted by the TBR models.

Again, comparing the Chacon reactor with ours through equalizing the liquid Holdup and the
mass velocities, lead to the best predictions, with absolute relative error at reactor outlet of 5.83
and 5.12 percent respectively, implying that the same conversion values are obtained between
two reactors of different dimensions by equaling these parameters. While equaling of the hourly
space velocities leads to the worst predictions with deviations of /67.5%, suggesting that using
this way of comparing the two reactors, similar conversion values prediction are not obtained
between them. For HDN reaction a similar trend is found, equalizing the liquid Holdup
conduces to best predictions and equalizing LHSV and GHSV to the worst. The above is very
significant since it is precisely by equaling the LHSV and GHSV that scale up process is

usually made [46].

Figure 4b shows the MAREs of simulations that uses the IMEMs shown in Table 2 against Al-
Dahhan’s experimental data [11]; and for comparison proposes, the predicted values of three
literature works are shown [17,19, 73]. Models S1, S2 and S3 give excellent predictions for
pressure drop, with MARE below 3.7%:; In fact, the conventional model (S1) leads to excellent
predictions with a MARE of 7.9% when the holdups are equalized, and of /.95% when mass

velocities are equalized. This implies 25% better accuracy in predicting dimensionless pressure

125



Doclorado en Croncias Dutmicas Mario Edgar Cordero Sanchez

drops in operation at low pressure and an improvement of five times at high pressures
operation, in comparison with literature works [11, 15, 17,19, 73,74]. While when the Reynolds
number and hourly space velocities are used to compare both reactors with S1 IMEM model,
the MARE'’s obtained are 62% and 90.2% respectively. Figure 4b also shows the MARE's
obtained for HDS conversion using S1, S2 and S3 IMMEM’s models, obtaining the lowest
deviation of HDS conversion of 5./2% in comparison with Chacon work [48] for the IMEM
S1, and correspond to the comparison of Chacon column and ours by equaling the liquid and

gas mass velocities (L-G).

Is important to note that the excellent accuracy in pressure drop prediction is due the
conjunction of three aspects: 1) a suitable IMEM (the Attou model) to describe the interaction
between phases in the TBR, incorporating gas-solid interaction 2) the incorporation of more
geometrical details of the catalytic bed, and 3) a correct form to compare two TBR’s with
different length scales (a suitable scaling-up procedure). The excellent results in predictions

also, support the validity of assumptions and simplifications made in establishing of the model.

On the other hand, it should be emphasized that the model was validated against two totally
different systems: a cold column (hexane-nitrogen) where 8 pressure drop and 8 liquid holdup
data were compared for both low and high operating pressures, and a TBR (light gasoil-
hydrogen) where 12 conversion data were compared for both HDS and HDN reactions. Thus, it
can be concluded that the CFD model is capable of adequately reproducing the hydrodynamic

and kinetic behavior of a TBR and that the possibility of a coincidence is very remote.

126



Mario Edgar Cordero Sanchez

([/ T | T T T T T T T ._ T T T T T . T r
4¢,=0.41 ] y  |e,=048 )
56 — Al-Dahhan experimental [11] _ 4 $1-3.55MPa B
= S1-3.55MPa 164 v S2-3.55MPa : -
1 ¢ s2-355MPa . © S$3-3.55MPa
494 4 S3-355MPa . e S1-0.31 MPa -
] ¢ S1-0.31MPa 1 144 © S2-0.31MPa = i
¢ S2-0.31MPa > 83-0.31MPa
424 © $3-0.31MPa $ - 1 v ]
i . 1.2 4 _
354 4 | | ]
13 T . E, — e -
7 ' A 0.8 — . ; 7]
1 2 — /_’_”_:/ i ] P 5 1
7 > T 0.6 - b " -
Og - o * - 1 8 & ]
*
T | T T T T T T T T T T T T T . T Y
0.108 0.114 0.120 0126 ¢, 0.108 0.114 0.120 0126 ¢,

Figure 5a. Dimensionless pressure drop in a Figure 5b. Dimensionless pressure drop in a
bed of spherical particles with bed porosity bed with spherical particles with bed porosity
of 0.41, using IMEMs S1, §4 and S7 at  of 0.48, using IMEMs S1, S4 and S7 at
different liquid holdups;, and comparison different liquid holdups.

against experimental literature data.

On another hand, the already validated hydrodynamic model, allows to extrapolate other studies
regarding hydrodynamics, like the effects of the catalyst geometry and bed porosity. Figures 5a
and 5b show the values of pressure drop and liquid holdup both at low and high pressure for
sphere catalyst and with beds with porosities of 0.4/ and 0.48 respectively. In both, the three
IMEMs tested were compared with the hydrodynamic parameters determined by Al-Dahhan
[11] for a porosity of 0.41, which are also presented in Figure 5a. For the case of spherical
particles of porosity of 0.4/, the range of values of dimensionless pressure drops in the liquid
holdup range of (0.106-0.1272) for operation at high pressures are (3.421-4.8), (3.499-4.892)
and (3.519-4.930) for IMEM's S4, S1 and S7, respectively. While in operation at low pressure
in the liquid holdup range of (0.1/-0.13) the dimensionless pressure drops are in the range of

(0.793-1281), (0.8943-1.4337) and (0.9055-1.481).
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Figure 6a. Dimensionless pressure drop in a
bed of RR with bed porosity of 0.48, using
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Figure 6c. Dimensionless pressure drop in a
bed of 4HC with bed porosity of 0.48, using
IMEMs S1, S4 and S7 at different liquid

holdups.
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Figure 6b at different liquid holdups in a bed
of RR with bed porosity of 0.49, using IMEMs

S1, §4 and S7 at different liquid holdups.
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Figure 6d. Dimensionless pressure drop in a
bed of 4HC with bed porosity of 0.49, using
IMEMs S1, 84 and S7 at different liquid

holdups.
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Figures 6a and 6b show the predicted values of pressure drop both at low and high pressure
operation for Raschig rings catalyst (RR) and with beds with porosities of 0.48 and 0.49
respectively at different liquid holdups values and with the different IMEMs tested; while
Figures 6¢ and 6d show the same details, but with four hole cylindrical pellets (4HC). From
Figures 5b, 6a and 6¢, for both high and low operation pressure, the same behavior can be
observed, the highest dimensionless pressure drop estimations (high-pressure range — low-
pressure range) are obtained for RR particles (71.723-2.466, 0.808-1.241), followed by 4HC
(1.355-1.991, 0.729-1.090), and lastly spherical particles (1.089-1.613, 0.545-0.765). Same
behavior can be observed in figures 6b and 6d for RR and 4HC with a bed porosity of 0.49. The
variation due to the geometry in pressure drop in reference to spherical particles bed with
porosity of 0.48, are 150.34% and 66.2% for RR and 4HC respectively, at high pressure

operation, and 75.05% and 51.92% at low pressure operation.

Regarding to the bed porosity effect, the pressure drop obtained for bed porosity of 0.48 are
68.1%, and 19.94% higher than for bed porosity of 0.49 for RR particles at high and low
operation pressure respectively. For 4HC particles, the variation from bed porosity of 0.48 to

0.49, are 39.66% and 23.58% higher at high and low operation pressure respectively.

It 1s important to note that the models of other geometries rather than spheres were constructed
with the same porosity, so that differences in the pressure drop cannot be attributed to the
different porosity produced by different shapes, as this is not the case of these simulations. An
indicator of what could cause differences in the values of pressure drop can be seen in Figure 7,
where there are significant differences in the distribution and flow velocity due to differences in

interstitial space within the beds.
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Figure 7. Comparison of dimensionless velocity field for a) spheres b) RR c¢) 4HC, and
dimensionless pressure drop for d) spheres e) RR f) 4HC with IMEM 1 and bed porosity of
0.48 .

Figures 7a to 7c show the dimensionless interstitial velocity for the three geometries considered
in this study. As it can be seen, an important effect of variation of porosity across reactor radius
over liquid velocity field which is also associated to wall effects in a zone that represents less of
10%; also, it can be seen that the bed with spheres lead to a more uniform distribution of liquid
velocities and less channeling; on the opposite extreme, the bed with 4HC shows higher non
homogeneities and variations in the velocity fields, leading to higher pressure drops. The
aforementioned implies that the fluid in the bed with spherical particles uses almost all
interstitial space to flow, the restriction to flow within the bed is slightly variable, and thus the
distribution of fluid and its velocity is more uniform; while in the case of beds with RR and
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4HC, the geometrical characteristics of the pellets lead to zones in the bed with high variable
restrictions to flow, leading to liquid maldistribution with zones with higher channeling and/or

bypassing and zones of stagnant fluid within the bed.

As catalyst shapes were constructed with equal S,/V, ratio for all pellets, then, the difference

in pressure drop observed in Figures 5-7, cannot be attributed to differences in porosity, or to a
different flow cross-sectional area caused by the shape of the pellet. Actually, the main changes

are evidently the distribution and geometry of the flow areas, and the amount of fluid-solid

interfacial area(;a{,w); which values are 0.002604, 0.005084 and 0.01199 m’ for spheres, 4HC

and RR particles respectively, implying that the bed packed with 4HC catalyst has almost
double of fluid-solid interfacial area than the spheres and more than three and a half times more
for the case of RR. Hence the difference in pressure drop can be attributed to bed textural

aspects (tortuosity, restriction factors and differences in superficial area).

On another hand, it is recognized in the literature the presence of wall effects associated with
the variation of porosity. In this sense, it is possible to find a great diversity of values suggested
for the necessary values of N to discard these effects, varying between 3 or 4 to more than 700
particle diameters. In relation to this, in Figures 7a to 7c it can be seen that in the regions near
the reactor walls, the fluid exhibits channeling. For the selection of N~=9.1 in the
hydrodynamics model, these wall effects are not present in a zone that represents between 83%
and 89% of the total bed; while in the coupled model, considering N ~18.4, the zone free of

wall effects hydrodynamics of TBR is between 97.7% and 94.4%.

In summary, it can be observed in a zone with length of / to 1.5 pellet diameters, which is
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consistent with the remarks of Doari et al., and Giese et al. over wall effects over

hydrodynamics [46, 75], who point out that the region where bypass flow is presented in a

Since the analysis of wall effects was first performed on the hydrodynamic model and then on
the hydrodynamic model that couples the mass transport, the observations suggest that the
value of N depends strongly on the system analyzed, that is, on whether the system is a cold
column (without reaction) or if the system includes reaction, and possibly depends of another
aspects like how so fast is the reaction, whether it is exothermic or endothermic, and even on
geometric aspects and pellet and reactor dimensions; so that a unique value of N wvalid to all

possible system of interest is very unviable and it could represent great uncertainty.
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Figure 8a. Average HDS

conversion along
dimensionless reactor length

using the IMEMs with the

Figure 8b-8e. Concentration
field for both liquid and solid
domain in a cut plane at

middle of reactor length for:

Figure 8f HDS conversion in a
cut line along the reactor
diameter for both liquid and

solid domain in a cut plane at

best prediction for b) nitrated species, c¢) middle of reactor length.
hydrodynamics analysis, ammonia, d)  hydrogen
against literature data sulfide, and e) predicted

HDS reaction rate values at

pellet domain.

Figures 8a shows the conversion for HDS reaction obtained using three different IMEM’s
against data from literature [48]. As can be seen, the effect of the IMEM over the predicted
conversion values is more pronounced than on the hydrodynamic parameters such as
dimensionless pressure drop (see Figures 5a and 5b, with differences of /7.9% and 14% for S2

y S3 and using as reference the S1 model. Figures 8b-e show the distribution of nitrated
(R—N ) species, ammonia(NH3), hydrogen sulfide (H S ) concentrations in both liquid and

solid phases in a radial cut plane at the middle reactor length, and reaction rate for HDS

reaction. In Figures 8b and 8c, a pronounced wall effect can be observed over concentrations in

a region of about 2 particle diameters away from the reactor wall (representing  ~10% for a

system with N =18.4), this effect is most evident in Figure 8f where is observed an abrupt
change in the behavior of HDS conversion in a region of size of about 2 particle diameters
away from the reactor wall. Similar behavior takes place in the diffusive fluxes regarding to

wall effects.

Regarding the sulfurized specie conversion, it is noteworthy that Chacon's model was solved

for a reactor of /2 c¢m in length, obtaining 80% in exit conversion, and had a conversion of
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14.1% at 7 mm in reactor length, the conversion achieved in simulations of the 7mm model is
very close to that reported by Chacon [48] with a MARE of 5./12 %. Hence, the model
presented here couples the hydrodynamics and mass transport with heterogeneous reaction, and

provides good estimates for both hydrodynamics parameters and HDS conversion.

CONCLUSIONS

It was implemented a three-phase CFD simulation of a HDS reactor to desulfurize light gasoil
that operates in trickle regime, and where the hydrodynamics of two fluid phases was coupled
with mass transport within the fluid and the catalyst phase. The effect of geometry of catalytic
bed because of variations of the bed porosity and catalyst geometry over the hydrodynamic
behavior of the reactor and in particular on the prediction of the pressure drop was analyzed.
The model was validated against experimental data comparing pressure drop at both, low and
high operation pressures, and against theoretical conversion data found in literature, obtaining
excellent predictions of hydrodynamic parameters, with 5 times better accuracy in predicting

pressure drops, and 50% improvement in holdup prediction.
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Regarding to the validity of the gas-solid momentum exchange Attou’s closure term as used
here, the results suggest that IMEM S1 is adequate to model the TBR hydrodynamics at low
and high-pressure operation; moreover, when coupling hydrodynamics with mass
transport/reaction, S1 model seems to be the most successful yet. In addition, the results show
that the use of other gas-solid momentum exchange models that imply stronger interaction
between gas and solid phases are not necessary.

It is important to remark that the implemented CFD model incorporates the mass transport of
H», H>S, NH3, nitrated (R-N) and sulfurated species (R-S) between two fluid phases and a solid
phase with simultaneous HDS and HDN reaction, which take place inside the catalyst domain.
In addition, also couples the mass transport with the two liquid phases’ hydrodynamic. The
complete model implies 13 mass transport equations per species, two momentum transport
equations for fluid phases, and three closures for the interactions between phases (IMEM’s).

This level of detail allows to study phenomenological aspects of TBR’s that are inaccessible to
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most of the models found in literature, for example the analysis of N values performed in this
work, for which the concentration/flux fields details for several species were used. This model
can be used to extent the analysis considering different operation conditions, catalyst shapes,
other parallel reactions, etc.

Finally, it should be noted that an analysis of the wall effects was performed and it was found
that a value of N =9.1 for Hydrodynamics model and other of N =18.4 for hydrodynamics
coupled with mass transport for HDS system are adequate to consider that wall effects can be
neglected. Then it can be concluded, that the possibility of establishing a single value is remote.
A particular result of our study, is that the magnitude of the appropriate N value, must be

determined specifically by characteristics of the problem studied.

NOMENCLATURE

Symbols

ag [m’l] Pellet specific area

a, [mfl] Catalyst microstructure specific area

A, [mZJ Transversal area of the reactor

API API gravity of gasoil

o<, [ mz] Solid-fluid interphase

C, Drag coefficient

C/ [mol mﬂ Concentration of specie i in i-phase
<C.‘">w [mol m3] Average concentration of specie i in solid pseudo
d, [mm] Bubble diameter

) [m2 s"l] Effective diffusivity of specie i in j phase
D/ [mz 5*1] Diffusivity of specie i in j-phase
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DZ}} y [mZ S—l] Effective diffusivity of specie i in pellet domain
d, [m] Hydraulic diameter
d, [ m] Pellet diameter
D, [ m] Reactor diameter
AH [J mol_l] Heat of reaction
E,, [ J mol4] J reaction activation energy
E First Ergun constant
E, Second Ergun constant
F [ N m’3] Interaction force term
(V]
g [m S—Z] Gravitational constant
G [kg m> s’]] Gas mass flow
Ga, Galilei number
H, I:m3Pa mo[—l:l Henry coefficient for specie i
kyips [( ’:,_;l )0-5 s_l} Pre-exponential factor for HDS reaction
kups |: memol™ S—1] Pre-exponential factor for HDN reaction
ki‘] [m® mol™] Pre-exponential factor for adsorption of i specie
K, [mol m™] Specie i adsorption constant
K ﬁ ? [s” ] Gas-liquid mass transfer coefficient for specie |
K" [m s’ ] Liquid-solid mass transfer coefficient for specie |
K, [kg m73S71:| Momentum exchange coefficient between | and | phases
L [kg m> sfl] Liquid mass flow
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L, [m] Reactor length
l, [m] Solid particle length
Mw [ g mol_l] Gasoil molecular weight
[g mol_l}
NiﬂV [mol m~s™'] Volumetric mass exchange of specie | between gas and
liquid phases
N/ [kg m_zs_lj Total mass flux of specie i
-n Unitary normal vector
N Reactor to pellet diameter ratio
N, Critical reactor to pellet diameter ratio
P [Pa] Total pressure
o, [ J mol_1] Specie i adsorption energy
<rw>w [mol m_3S_IJ Average reaction rate
r, [ m] Pellet radius
re [ m] Reactor radius
R, [J mol_lK] Constant of ideal gases
Re’ Reynolds number for phase 1
S, [mﬂ Cross-sectional area
Tl, [K ] i phase temperature
v, [mSJ Volume of the solid particle
V. [m® mol™] Molar volume of specie i
Vi [m’ mol™] Molar volume of specie i at standard conditions
\Z [m s_1] I phase local interstitial velocity
(Vj —Vl.) [m s71] slip velocity between | and i phases
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v [m S—1] i phase inlet velocity

We, Weber number

X, Specie i conversion

X 5 Lockhart-Martinelli parameter
Greek symbols

Jé; Gas phase

V4 Liquid phase

@ Solid pseudophase

£, I phase volume fraction

3 Liquid holdup

‘, Pellet porosity

£, Bed porosity

U, [ Pa S] Specie i dynamic viscosity

P, [kg qu Specie 1 density

Py [ kg m—ﬂ Gasoil density at 20°C

o, [ N m] Liquid surface tension

T Pi number

v, Specie i stochiometric coefficient
A Specie | solubility

v Dimensionless pressure drop

Sub- and Superscripts

0 Initial conditions

op Operation conditions
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Abbreviations

GHSV

LHSV

MARE
IMEM
CFD
TBR
TBRs
TBR's
4HC
RR
EXP
CALC
HDS
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3 Resultados y discusion

3.1 Escala poro

3.1.1 Coeficientes efectivos de transporte difusivo y conductividad
térmica
Se sabe que los coeficientes efectivos de transporte difusivo de masa y conductivo de energia
tienen un efecto importante sobre el comportamiento de la transferencia de masa y energia, y
naturalmente también sobre los factores de efectividad de los catalizadores. Existe en la
literatura el consenso general de que dichos coeficientes depende en “cierta” medida de la
geometria de la estructura de la matriz porosa que constituye al catalizador. Sin embargo basado
en el hecho de que la ubicacion “exacta” de la interfaces solida-fluida es muy dificil (sino que
practicamente imposible) conocer, se ha recurrido a simplificaciones (RUCs) para representar la
matriz porosa (Figura 14) y se han usado estas estructuras para evaluar los coeficientes
efectivos de transporte. Al respecto conviene destacar algunas conclusiones importantes a las
que se ha llegado usando este tipo de modelos geométricos de la matriz porosa: 1) de las
caracteristicas geométricas de la matriz porosa, incluidas a través de los coeficientes efectivos
de transporte, no s6lo de la porosidad del medio, 2) se ha encontrado que para medios
isotropicos que celdas unitarias representativas (Figura 15), usualmente periddicas, son
suficientes para capturar la informacion indispensable y que no se justifica el esfuerzo de
calculo de construir geometrias mas grandes o acoples de las celdas unitarias (Figura 17),
porque practicamente no hay cambios en los valores predichos de los coeficientes efectivos y 3)
el uso de celdas unitarias representativas conduce a valores de los coeficientes efectivos de
transporte que tienen acuerdo ‘“bastante cercano” con datos experimentales que rondan en

errores inclusive menores del 10%.

En este trabajo se pudo construir una representacion mas “realistica” en 2D a través de una
micrografia de una estructura porosa real, encontrada en la literatura y fue usada para
determinar de esta, las resistencias al transporte difusivo de masa y conductivo de energia a
través de los coeficientes efectivos de transporte utilizando los resultados del promedio

volumétrico. Las Figuras 28a y 28b muestran los campos del vector de cerradura (1.1.40) a

(1.1.42) para el transporte de materia y a (1.1.45) para el transporte de energia en el medio
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Figura 28. Campo del vector de la cerradura (a) para el transporte de masa y (b) para el transporte de energia.

De la misma manera las Figuras 29a a 29¢ y muestran los campos del vectores de cerradura,

pero usando representaciones geométricas simplificadas de la matriz porosa (RUC’s)

x107® %1077
'S 34
70 0.9 S 32
60 - 5
50 0.8 T — 28
40 26
30 0.7  — 24
20 22
T 0.6 - 2
0 0.5 }g
I§8 0.4 — 14
12
-30 03 T — 10
-40 8
-50 0.2  — 6
-60 4
0.1
- -
-80 0 — 0
-50 0 50 > 0 02 04 06 08 -10 0 10 20 >
-6 -7
v -4.6818x107° L0 A -2.6336x10° v -0.1265 (| A 0.0307 v 1.3093x10° %10 A 1.763x10°°
-46.818 -0.1265 13.093
(a) (b) (c)

Figura 29. Muestra los campos para el vector de cerradura del problema de transporte de materia en las celdas
unitarias representativas (RUC’s): (a) en una cuadrangular centrada (RUC-CC), (b) campo adimensional en una

cuadrangular alternada (RUC-CA) y (c) en una rectangular alternada (RUC-RA).

Las Figuras 30a a 30f muestran los campos del vector de cerradura para el problema de

transporte de materia en los alguno de los acoples probados.
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Figura 30. Campo del vector de cerradura (a) componente x en acople 2x2 de una RUC-CC, (b) componente y en
acople 4x4 de una RUC-CC, (c) componente x en acople 8x8 de una RUC-CC, (d) componente y en acople 16x16 de
una RUC-CC, (e) componente y en acople 4x4 de una RUC-CA y (f) componente y en acople 8x8 de una RUC-RA.

Las Figuras 31a a 31d muestra la construccion dela matriz porosa de un catalizador catalitico de
I mm en escala 4:1 usando los tres tipos de RUCs. Cabe recalcar que para el caso de la
reconstruccion de todo el medio poroso, la condicioén de periodicidad tuvo que ser remplazada
por las condiciones de frontera apropiadas (1.1.128) y, las cuales se obtuvieron al considerar
que la existencia del area interfacial entre las fases, es la generadora del campo de los vectores

de cerradura.

—n_-Vb =0 en o, (1.1.128)
-n,,-Vb,=0 en o, (1.1.129)

151



Doctorado en Cioncias Dutmicas Mario Edgar Cordero Sanchez

-n_-Vb_=0 en o (1.1.130)
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Figura 31. Campo del vector de cerradura para el problema de transporte de materia en el catalizador
completo.(a) componente x usando RUC-CC, (b) componente y usando RUC-CC, (c) componente x usando RUC-CA y
(d) componente x usando RUC-RA.

En las Figuras 32a a 32d muestran los campos del vector de cerradura para el transporte de

energia usando las RUC’s cuadrangular centrada y cuadrangular alternada.

x107 x107

SRR N R S R R - S TR VTR ST - ]

NI N R S I TR - S TR VR TR ST - ]

Figura 32. Campo del vector de cerradura para el problema de energia en dos diferentes RUC’s: (a) componente x
usando RUC-CC, (b) componente y usando RUC-CC, (c) componente x usando RUC-CA y (d) componente y usando
RUC-CA.
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Figura 33. Campo del componente y vector de cerradura para el fluido en el catalizador completo, usando el
medio realistico en un catalizador de Imm 'y con escala 4:1.

Por otra parte, la Figura 33 muestra el componente y del vector de cerradura en el fluido para
el medio realistico. Cabe mencionar que los valores de los vectores de cerradura, de alguna
manera, representan y capturan las caracteristicas geométricas del medio poroso. Sin embargo,
los valores del campo para los vectores de cerradura no tienen por si solos mayor significado
fisico, esto es, las ecuaciones (1.1.40) a (1.1.45) constituyen solamente un problema
matematico que permite evaluarlos y solo los valores proporcionados por las ecuaciones

(1.1.35) y (1.1.36) tienen significado fisico.

En este contexto, son de mayor valor los resultados de la Tabla 12 muestra un resumen de los

resultados encontrados.

Tabla 18. Valores para el coeficiente de difusion efectiva a partir de los modelos de las
diferentes RUC’s, acoples de las RUC’s, el modelo realistico y modelos de literatura.
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Study e, D, /D, e,D, /D, % Relative error
O RUC CC 0.3602 0.3602 Reference value
) RUC CA 0.336075 0.36462 7.184 1.207
P RUC RA 0.327516 0.328368 9.985 9.7
RUC CC
(2x2,4x4, 0.361% 0.005 0.366%= 0.001 0.75, 1.023, 1.024, 1.551 respectively
8x8,
2 16x16)
= RUC CA 6.55,5.59,5.59,5.59 1.71,2.38,2.38,2.38
1 (2x2,4x4, 0338+ 0.001 0.365+ 0.004 respectively respectively
° 8x8,
O
) 16x16)
P RUC RA 0.33021 % 0.3300% 9.085,9.071,9.07,9.07 9.14,9.117,9.116,
(2x2, 4x4, 0.000005 0.00001 respectively 9.116 respectively
8x8,
16x16)
RUC CC 0.366211 0.366196 1.636 1.632
% RUC CA 0.340584 0.369287 5.765 2.456
D 5 RUC RA 0.330906 0.331066 8.858 8.06
ol Realistic
& Porous 0.239539 0.21701 50.38 65.99
media
Maxwell 0.445492 19.141
o
§ Eé Weisberg 0.419709 14.174
A : Smith 0.298668 20.608
Model

Para la Tabla 12 se ha usado el modelo realistico de la estructura de la matriz porosa como valor
los de referencia en la comparacion con los otros modelos simplificados geométricos
implementados para la representacion de la matriz porosa (RUC’s) y los modelos de literatura.
Los resultados evidencian que la representacion de la matriz geométrica tiene un fuerte impacto
y puede conducir a valores de los coeficientes de difusividad efectiva predichos con diferencias

de hasta 66%.

Para el caso del coeficiente efectivo de transporte conductivo de energia, las simulaciones
realizadas fueron so6lo para las RUC’s y no se busc6 hacer ningun acople, debido a que para el
caso del transporte de materia se encontrd que los acoples no significaron variaciones
importantes en los valores obtenidos para los coeficientes difusivos efectivos. También se
realiz6 la simulacion para todo el catalizador construido a partir del modelo realistico. Cabe
mencionar que las simulaciones muestran gran inestabilidad y gran dificultad de convergencia.
Para el caso de la RUC-CC, RUC-CA, el medio realistico y para algunos modelos encontrados

en literatura se muestran en la Tabla 13.
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Tabla 19. Valores para el coeficiente de conductividad térmica efectiva a partir de los modelos
de las diferentes RUC’s, acoples de las RUC’s, el modelo realistico y modelos de literatura.

Modelo K. [k, K, [k, % Error*
Rayleigh (Rayleigh 1892) 2.56646 5.73
Maxwell (Maxwell 1954) 3.34621 37.85
Batchelor &  O’Brien 17.3676 615.46

(Batchelor y O'Brien 1977)

RUC-CC* 2.41934 2.43561 -
RUC-CA 2.94571 2.48913 11.94
Modelo realistico 96.699 97.75 3911
3.2 Escala catalizador

3.2.1 Balance de Materia homogéneo

Una vez que se tienen los valores de los coeficientes efectivos de transporte de materia es
posible resolver la ecuacion de transporte pseudohomogéneo de materia (1.1.60) sujeta a sus
respectivas condiciones de frontera (1.1.62) a (1.1.63) y donde el término de reaccion (1.1.47),
representa un proceso de HDS de gasdleo ligero que sucede en un catalizador en donde tanto el
hidrégeno, como la especie sulfurada compiten por los sitios activos. La solucion del problema
de valor a la frontera, conduce al campo de concentracion en el catalizador. Las Figura 34
muestra los campos de concentracion de la especie sulfurada en la particula catalitica.
Efectivamente, los valores de los coeficientes que se obtienen mediante los diferentes RUC’s
son muy similares, tal y como se ve en la Tabla 13, con variaciones de hasta 10%, pero una
como ya se ha mencionado, cuando se comparan con los valores obtenidos con una

representacion mas realistica del medio poroso se obtienen variaciones de 66%.

La geometria que se utiliza para representar el medio poroso tiene un efecto importante, que
usualmente es despreciado, sobre el comportamiento de la transferencia de materia con
reaccion en el catalizador, tal y como se muestra en la Figura 34h, donde los perfiles radiales de
la concentracion adimensional de la especie sulfurada en una Unica particula catalitica exhiben

diferencias marcadas que pueden distar hasta en 25% en los valores predichos, cuando se
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comparar en los casos mas distantes. Como puede verse, es de interés cientifico determinar de

qué magnitud es este efecto, pero sobre el comportamiento cinético a escala reactor.

®®

¥ 0.799 [ e Al ¥ 0.751 [ __aase— | Al V¥ 0.744 [ e ) Al
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Figura 34. Campo de concentracion adimensional de la especie sulfurosa a condiciones isotérmicas <q)> =1.8,

(a) Maxwell, (b) RUC-CC, (c) RUC-CA, (d) RUC-RA, (e) Weissberg, (f) Wakao, (g) Realistico y (h) comparacion del
perfil de concentracion

3.2.2 Balances de Materia y Energia Pseudohomogéneos

En este caso, también se incluyen la ecuacion de transporte de energia (1.1.31) sujeta a las
condiciones de borde (1.1.69) a (1.1.70). La Figura 35 muestra el efecto de la exotermicidad de

la reaccion sobre el campo de concentracion y temperatura.

Dimensionaless concentration Dimensional less temperature Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature

0.9 1 0.8 09 095
Dimensionaless concentration Dimensional less temperature Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature
0.9 0.95 1 1.02 104 106 0.9 0.95

(c) (d)

Figura 35. Campo de concentracion de la especie sulfurada y Temperatura adimensional, usando un EyDeﬁ»

evaluado a partir del modelo de Maxwell y para un sistema con <CD> =1.8y (a) <ﬂ> =0, (p) <ﬂ> =0.1, (¢

(B)=05,y1a) (B)=038

El cambio en el maximo de la temperatura adimensional para el caso de ®=1.8y £ =0.8 (que
es en realidad una reaccion extremadamente exotérmica), parece pequeflo, pero implicaria una

temperatura de @=T/T, =1.08 = 598K (1.08) =645.84K . En cuanto al efecto del modelo

utilizado para representar los coeficientes efectivos de difusividad y conductividad se muestra
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en las Figura 36 y 37.

Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature
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(c) (d)
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Figura 36. Efecto del modelo para evaluar el coeficiente de difusividad efectiva sobre los campos de Concentracion
y Temperatura adimensional para un sistema con <CD> =18y <ﬂ> =0.8: (a) RUC-CC, (b) RUC-CA, (c) RUC-
RA, (d) Maxwell, (e) Weissberg , (f) O’Brien, (g) Realistico y (h) campos de concentracion y temperatura para

(@)=0.3991y (f)=2.52

De nueva cuenta, el efecto parece no muy pronunciado, pero en términos de las variaciones de
concentraciones y temperaturas respecto a las de la superficie del -catalizador

C:=39.97mol/m’ y T' =598 K, se tienen los siguientes valores para los diferentes casos

analizados: a) 35.57 mol/m’,651.82K, b) 35.57 mol/m’,651.82K, ¢) 35.1mol/m’,
651.82K, d) 35.97 mol/m’, 645.84 K, e) 35.57 mol/m’, 651.82 K, f) 35.17 mol/m’,
657.8 K,y g) 34.77 mol / m’, 663.78 K .

Dimensionaless concentration Dimensional less temperature Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature

Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature

0.7 0.8 0.9 Az

(c) (d)

Dimensionaless concentration Dimensionaless temperature
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Figura 37. Efecto del modelo para evaluar el coeficiente efectivo de conductividad térmica sobre los campos de
concentracion de la especie sulfurada y la temperatura adimensional para un sistema con <CD>=1.8 y
< ,3> =0.8: (a) RUC-CC, (b) RUC-CA, (c) Maxwell, (d) Weissberg, (e) O’Brien, (f) Realistico, (h) comparacion de
los campos adimensionales de concentracion y temperatura para <CD> =0.3991 y, variando el modelo para

evaluar Keﬁ- )

El efecto del modelo del coeficiente de difusion efectiva sobre el perfil de concentracion y
temperatura en el catalizador puede apreciarse mejor en la Figura 36h. Como puede apreciarse,
el efecto puede ser importante en el comportamiento cinético y térmico del catalizador. Por otra
parte en la Figura 37 se muestra el efecto del modelo para evaluar el coeficiente efectivo de
conductividad térmica. Como podréd verse el efecto de la conductividad térmica efectiva es
menos pronunciado que lo encontrado para la difusividad masica efectiva, sin embargo, si

existe efecto del coeficiente efectivo sobre los campos de concentracion y temperatura.

3.2.3 Balance de Materia heterogéneo

Parte de los objetivos buscados en este trabajo es validar la equivalencia entre la transferencia
de masa en la particula catalitica, considerandolo como una matriz de porosa, esto es, un
modelo de fluido-matriz porosa (modelo heterogéneo) con su equivalente en donde el
catalizador es considerado como una pseudo-fase y en donde las caracteristicas geométricas y
por tanto de resistencia al transporte de materia y energia de la particula catalitica, estan de
alguna manera representadas o capturadas a través de un valor correcto de los coeficientes de

transporte efectivo de materia y energia en la particula catalitica.

También se resolvieron los balances de materia en las dos fases constituyentes del catalizador
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Figura 21), esto es las ecuaciones (1.1.32) y (1.1.34), sujetas a las condiciones de frontera
(1.1.51) a (1.1.53) y (1.1.54) a (1.1.59). La Figura 38 muestra los campos de concentracion
obtenidos para el transporte de materia en el catalizador considerandolo como un medio

heterogéneo, donde hay en realidad dos fases que estdn en contacto a través de una interface

Simuosa.
0.9 0.95 0.9 0.95 0.9 0.95
(a) (c)
T T T T T T
GG
s
M/ ’
o Lttt
-
-
-
- @ SC(Heterogéneo)
- s RA
- == o CA
o CC
— * SC(Pseudohomogé
P
T T T T T T
0.0 0.1 0.2 03 04 e=rir, 0.

0.8 0.9 0.6 0.8

(d) (e) (f)

Figura 38. Comparacion de los campo de concentracion adimensional de la especie sulfurada con <CD> =1.8:
(a) D;;UC_RA, (b) D;;UC_CA . (c) D:;UC_CC, (d) Df;, (¢) Modelo heterogéneo conD, 'y
®=0.114268 (<(1)> = 1.8) v (f) Comparacion de los perfiles adimensionales de concentracion para los casos

(a)-(e) de esta figura.

De la Figura 38 se puede apreciar que el campo de concentraciones heterogéneo, se aleja
considerablemente de los campos predichos por el modelo pseudo-homogéneo y que la menor

diferencia es obtenida cuando el valor de difusividad efectiva se evalia considerando la

162



Mario Edgar Cordero Sanchez

microestructura del medio poroso, lo que sugiere que los modelos geométricos simplificados no
capturan adecuadamente toda la informacion requerida de la microestructura porosa. Ademas,
la diferencia entre el modelo heterogéneo y el modelo homogéneo usando la representacion
realistica para la evaluacion de los coeficientes efectivos de transporte sugieren que se requiere
mayor estudio en la forma de evaluacion de dichos coeficientes de transporte a fin de mejorar la

prediccion.

3.2.4 Balances de Materia y Energia heterogéneos

Al modelo heterogéneo (Figura 21) se agregaron las ecuaciones de transporte de energia
(1.1.33) y (1.1.34), sujetas a las condiciones de frontera (1.1.54) a (1.1.59). La Figura 39

muestra los campos de temperatura y concentracion obtenidos mediante el modelo pseudo-

®

homogéneo y heterogéneo.

Vo091 A107 v 092 | - | Al vi | | ALl
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Figura 39. Comparacién de los campos de concentracién y temperatura con <q)> =18y < ﬂ) =0.8: (a)

RUC-RA RUC-CC sc RUC—-CC sC 0 ,
Def{f’ y Keﬁ, , (b) De_[f y Keff ,(c) D , (d) De_f y Keff, (e) Modelo heterogéneo con

Dy y ¢=0.114268 y (f) Comparacion de los perﬁles adimensionales de concentracion para los casos (a)-(e)
de esta figura.

A partir de las figuras previas, se puede apreciar que los modelos pseudo-homogéneo usando
Djf conducen a campos de concentracion heterogéneos y pseudo-homogéneos mas parecidos
entre ellos y que los campos de concentracion usando K %UC'S conducen a valores mas lejanos
respecto a los campos de temperatura heterogéneos y que un modelo en donde hay contacto
entre las particulas solidas ( ef/) del medio poroso reproduce de manera mas cercana los

campos de temperatura heterogéneos.

3.2.5 Factores de efectividad

Una vez que se cuenta con los campos de concentracion y temperatura a lo largo de la particula
catalitica, tanto para el caso pseudo-homogéneo, como le heterogéneo, es posible evaluar los
factores de efectividad isotérmicos y no isotérmicos, mediante (1.1.71). La Figura 40 muestra

un ejemplo de los factores de efectividad obtenidos.
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Figura 40. (a) Comparacion Factores de efectividad isotérmicos obtenidos a partir del modelo pseudohomogéneo
y heterogéneo con diferentes valores de %ﬁ, , obtenidos a partir de diferentes representaciones geométricas de la

matriz porosa, (b) Comparacion Factores de efectividad No isotérmicos obtenidos a partir del modelo
pseudohomogéneo y heterogéneo con diferentes valores de :@eﬂ .

Como puede observarse, existe un efecto significativo del modelo geométrico para representar

la matriz porosa sobre los valores de factor de efectividad, tanto isotérmico, como no

isotérmico.
33 Escala reactor
3.3.1 Modelo de intercambio de momento sobre hidrodinamica

Como parte de la propuesta de investigacion se plante6 un andlisis multi-escala de un reactor de
HDS vy la primera parte a analizar es el efecto de los modelos de intercambio de momento
interfacial, ecuaciones (1.1.79) a (1.1.82), que junto con las ecuaciones de continuidad y de
transporte de momento (1.1.74) a (1.1.77) se solucionan en los dominios mostrados en la Figura
27a. La Figura 41 muestra los resultados obtenidos para el modelo de 3 catalizadores esféricos

con diferentes modelos de intercambio de momento entre las fases, Ecs. (1.1.79) a (1.1.82).
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Figura 41. Campos de velocidad y presion, para un sistema en donde &, =0.67, v, / V,=0.002 /022 m/s

y P=1atmy para los modelos de interaccion: (a) 351 (Attou/Attou/Attou), (b) 352 (Attou/Attou/Gidaspow), (c)
353 (Attou/Attou/Wen Yu) y (d) 355 (Attou/Gidaspow/Gidaspow).

En la Tabla 14 se muestra, a manera de resumen, la comparacion de la caida de presion a baja
presion con los diferentes modelos de interaccion contra los datos reportados

experimentalmente.

Tabla 20. Comparacion de caida de presion a baja presion contra datos reportados en la
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literatura
Study Szady Mitra Nigam Gonzdlez SO S1 S2 S3 S4 S5 S6 s7 S8
(Szady (S.-Mitra  (Nigam Mendizabal
1991) 2011) 1985)  (Gonzilez-Mendizabal,
Pironti y Luciani 2001)
AP/m 4.5 5 7.5 9 * 1.9 1.9 2.17 2.31 2.0 2.79 2.17 3.12
2.09 8 4 6
-1
[Pam”] * 956 31 28 910 921 48 100 117 -
7 2 3 1 1 2
% de error
Diferencia 0 11 67 100 * 53 56 57 52 49 54 38 52 31

113 30 37 102 105 7 122 161 100

Los valores de caida de presion de Szady (1991) fueron usados como referencia con fines de comparacion,
también*PZ(é‘ypy +¢&,b )/(87 +8/3) and **P7 =PF,. El modelo S0, implica que las fases fluidas no

intercambian cantidad de momento y los modelos S1 a S8 se describen en la Tabla 10 y en las ecuaciones (1.1.79)
a (1.1.82).

Por otra parte, la Figura 42 muestra la comparacion de la caida de presion a alta presion con los
datos reportados experimentalmente (Al-Dahhan y Dudukovic, Pressure drop and liquid holdup
in high pressure trickle bed reactors 1994), proporcionadas mediante diferentes modelos de

interaccion para el caso de catalizadores esféricos.
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Figura 42. (a ) Caida de presion utilizando varios modelos de intercambio de momento y comparacion con datos
experimentales de literatura (S. Mitra 2011), para el caso de catalizadores esféricos y a presion de 3.55 MPa; (b)
Errores relativos promedio (MARE) correspondientes, utilizando a los datos experimentales como referencia (Al-
Dahhan y Dudukovic 1994). Los modelos S1 a S8 se describen en la Tabla 10 y en las ecuaciones (1.1.79) a
(1.1.82).
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Cabe mencionar que tanto para baja presiones, como para altas; varias de nuestras simulaciones

arrojan valores de caida de presion en el rango de los valores encontrados en otros trabajos,

tanto experimentales como teoricos.

3.3.2 Geometria del catalizador sobre la hidrodinamica

Ademés del estudio previo, se plate6 el andlisis del efecto de la geometria del catalizador

(Figura 25) sobre el comportamiento hidrodindmico del reactor. La Figura 43 muestra los

campos adimensionales de velocidad y presion obtenidos para diferentes geometrias de

catalizador, para el caso en que el modelo intercambio de momento interfacial es el de

Attou/Attoud/Attod (1.1.79).
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A 114 B . A 168 A 638 o A211

(c) (d)
Figura 43. Campos de velocidad y presion, para un sistema en donde ¢, =0.67, Vv, / v, = 0.002/0.22 m/ sy

P =1 atm para los modelos (a) 3CH1, (b) 3A1, (c) 351, y (d) 3CC1.

En la Figura 43 es evidente que las mayores caidas de presion se observan cuando el lecho esta
constituido por particulas cataliticas trilobulares, seguidas por lechos que estan constituidas por
catalizadores esféricos. Las caidas de presion menores se observan en cilindros con cuatro
agujeros y anillos raschig, resultados que concuerdan con lo observado en otros trabajos. Por
otra parte, las velocidades mayores se observan en lechos con particulas esféricas, lo que tiene

que ver con la mejor distribucidon o empaquetamiento en el lecho.

En la Figura 44 se muestra el efecto combinado de la geometria del catalizador y del modelo de
intercambio de momento interfacial, sobre la caida de presion adimensional, para alguno de los

casos estudiados.
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Figura 44. Campo de presion a lo largo del
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para un sistema en donde &, =0.67,

V. /v, =0.002/022 m/s y P=1latm para los modelos: (a) usando catalizadores anulares, (b) usando

catalizadores con cuatro agujeros, (c) catalizador con agujero en cruz y (d) catalizadores esféricos.

Se puede ver que el efecto de la geometria del catalizador tiene un efecto marcado sobre el

comportamiento hidrodindmico del reactor.

333

Modelo de intercambio de momento sobre el comportamiento
cinético y energético del reactor

Otro aspecto a estudiar, es el efecto del modelo de intercambio de momento interfacial sobre los

campos de concentracion y temperatura del modelo del reactor. Para ellos, fue necesario

incorporar a las ecuaciones de transporte de momento para los dominios gas y liquido (1.1.74) a
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(1.1.77); las ecuaciones de transporte de materia (1.1.83) y (1.1.84), y de energia (1.1.85) y
(1.1.86) para los dominio fluido y solido, todas las ecuaciones de transporte sujetas a las
condiciones de frontera pertinentes (Tabla 5). La Figura 45 muestra el efecto del modelo de

interaccion sobre los campos de concentracion y temperatura para el modelo 3S1, para el cual

se han utilizado los siguientes parametros: Z,", V'’ =0.002 m/s, V; =022 m/s,

P’ =lam, T°=598K, C, =548 mol/m’, (D), =482y (f)=0.581.
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Figura 45. Campos de concentracion|ppm| y temperatura [K]| , para un sistema en donde &, =0.67,

V. /v, =0.002/022 m/s y P=1atmy para los modelos (a) 351, (b) 352, (c) 353 y (d) 354.

Como se podré ver, el modelo de intercambio de momento tiene un efecto importante en el

comportamiento cinético y térmico del reactor, para las condiciones estudiadas en este trabajo.
El modelo S3 presenta las mayores conversiones (X = 0.015) y el modelo S1 y S2 predicen
las menores (X :0.0014). En cuanto a los campos de temperatura, el modelo S2 presenta

puntos calientes y las temperaturas mayores (620K), mientras que el modelo S4 la menores
(598K). Cabe mencionar que el modelo S3 también presenta puntos calientes con valores de

temperatura de (600 K)

3.3.4 Geometria del catalizador sobre el comportamiento cinético y
energético del reactor

Otro aspecto de interés para este trabajo es el efecto de la geometria del catalizadores sobre los

campos de concentracion y temperatura, para ello se utilizé el modelo Attoud/Attoud/Attoud

para el intercambio de momento interfacial y los parametros: %f}l"wgﬂ, Vy0 =0.002 m/s,
V=022 m/s, P"=latm, T* =598 K, C}; =54.8 mol/m*, (D), =482y (f)=0.581.La

Figura 46 muestra los campos de concentracion en ppm y temperatura en K, con diferentes

geometrias de la particula catalitica.
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Figura 46. Campos de concentracién|ppm] y temperatura [K], para un sistema en donde &, =0.67,

V. /v,=0.002/022 m/s y P=1atm para los modelos (a) 3CH1, (b) 3A1, (c) 351, y (d) 3CC1.

Es evidente que la geometria del catalizador tiene un efecto pronunciado sobre el

comportamiento cinético y térmico del reactor. En el caso de la conversion (X ) se obtienen

conversiones de 0.020, 0.005, 0.013 y 0.266 para catalizadores con geometrias de cilindros

con cuatro agujeros longitudinales, anillos raschig, esferas y cilindros con agujeros en cruz,
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respectivamente; y temperaturas maximas en Kelvin de 600, 598, 599 y 598.06 para las

mismas geometrias.

Cabe mencionar que el efecto de borde tiene un efecto muy importante y se requiere de
modelos con N mayores para tener resultados mas representativos del proceso de HDS. Un
intento para obtener campos mas cercanos a los de un proceso de HDS, involucrando valores de
N =10, ha sido realizado y los resultados son partes del articulo enviado a revision
recientemente. Sin embargo, hasta este punto del trabajo, el objetivo era determinar
cualitativamente, que tan importante es el efecto de la geometria del catalizador sobre el

comportamiento cinético y térmico del modelo de reactor implementado.

3.3.5 Microestructura sobre sobre el comportamiento del reactor

Por ultimo se explor6 el efecto escala arriba, de la representacion geométrica de la
microestructura de la matriz porosa de un catalizador, a través de los coeficientes efectivos de
transporte; esto es, sobre el comportamiento global de modelo de reactor implementado en este
trabajo, y en concreto sobre los campos de concentracion y temperatura. La Figura 47 muestra
el efecto de los diferentes modelos utilizados para evaluar los coeficientes efectivos de
transporte, sobre los campos de temperatura y concentracion del TBR.
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Figura 47. Efecto del modelo utilizado para evaluar el coeficiente efectivo de difusividad sobre los campos de

concentracion [ ppm] y temperatura [K ] : (a) variacion de la concentracion de la especie sulfurada con el
modelo empleado para la evaluacion de De/f , (b) concentracidon de la especie sulfurada usando gef}qc , (c)

usando .E/Ze;[ y (d) usando @WRUC_CA

La figura anterior muestra que existe un efecto sutil de la representacion de la microestructura

del catalizador sobre el comportamiento global de nuestro modelo de reactor, con conversiones
en el reactor que van desde 0.051 a 0.032 para los casos usando el modelo realistico y el

modelo de la RUC rectangular alternada, respectivamente.
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3.3.6 Coeficientes convectivos de transporte

Se ha encontrado que los coeficientes de transferencia de masa se ven afectados fuertemente
por los modelos de interaccion de momento interfacial y por las velocidades del liquido, lo que

se ejemplifica mediante la Figura 48.

7 I ' T o | ' I
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Figura 48 (a). Efecto de la velocidad maésica de entrada del Figura 49 (b). Efecto de la velocidad del liquido en los

liquido (L , sobre el coeficiente de transferencia de masa coeficientes de pelicula de transferencia de masa solido-
;oo yo yo ’
liquido para Ky, Ki/'s, con el modelo SI en particulas

solido-liquido: ® S1, ® S2 en particulas esféricas de 1.5 mm  esféricas de 1.5 mm
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3 Conclusiones

Se generd un modelo hidrodindmico, en el contexto del CFD, de una region representativa de
un reactor de lecho catalitico multifadsico que trabaja en el régimen de goteo o escurrimiento
(Trickle regime) y que involucrd el flujo de una fase gaseosa, y una liquida interactuando con
un lecho catalitico sélido. Dicho modelo estuvo planteado desde el punto de vista Euleriano, e

incluyo el término de intercambio de momento entre las fases presentes en modelo del reactor.

El modelo se valido contra datos experimentales de caida de presion, tanto a alta como a baja
presion. La comparacion del sistema experimental contra el modelo en CFD se realizo
igualando: 1) las velocidades horarias de las fases gas y liquida, ii) las velocidades masicas del
gas y liquido y ii1) los nimeros de Reynolds de ambos sistemas. Se encontrd, desde el punto de
vista hidrodinamico, que cuando se comparar lechos con diferentes longitudes y diametros, la

mejor concordancia entre ambos sistemas es al utilizar la igualdad de las velocidades masicas

del gas y del liquido (L/ G) , por lo que es recomendable usar este criterio de comparacion.

Para el caso de catalizadores esféricos, se encontr6 que el modelo de interaccion

Attou/ Attou/ Attou para las interacciones K, /K . /K, proporciona valores de caida de

presion dentro del margen de error encontrado en otros trabajos de la literatura al respecto,

tanto en operacion a baja como a alta presion.

En cuanto a la comparacion con otros modelos de intercambio de momento interfacial entre las
fases presentes en el lecho empacado, se encontrdé que operando a baja presion, las mejores
predicciones de caida de presion se obtuvieron con los modelos Artou/ Attou/ Attou (S1) 'y

Attou / Wen Yu / Attou (S7) para K, / K./ K, respectivamente, los cuales exhiben errores

absolutos relativos promedio de 16.1 y 16.7% respectivamente, lo que representa una mejora

marginal de 1-2% en la precision de la prediccion.

En la operacion a presion alta, los modelos que proporcionan las mejores predicciones son los

modelos Attou / Gidaspow | Gidaspow (S3), Attou / Wen Yu / Attou (S7) y
Attou/ Attou/ Attou (S1) para K, / K, / K, respectivamente, con errores absolutos relativos

promedio de 25, 26.9 y 34.2%, lo cual representa hasta 4 veces mayor precision en la
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prediccion en comparacion a otros trabajos encontrados en la literatura (Mitra 2011), (Larachi y

col., 1991).

Otra observacion importante es que, dado que el modelo Attou/ Attou / Attou (derivado para
de manera especial para lechos empacado) supone un flujo anular, donde el gas no esta en
contacto con el solido; conduce a una interaccion débil entre la fase gas y solida. Por esta

misma razéon modelos como Attou / Gidaspow / Gidaspow (S5)y Attou /Wen Yu / Attou (S7)

que han sido propuestos en aplicaciones de sistemas multifasicos en donde la interaccion
solido-liquido es mas fuerte, conducen a mejores predicciones para la caida de presion; de lo
anterior se deduce que, se requiere trabajar en modelos de intercambio de momento interfacial

solido-gas que represente de manera mas realista la interaccion entre estas fases.

En el andlisis hidrodindmico del reactor, los estudios del efecto de la geometria del catalizador
sobre la hidrodinamica del lecho realizados aqui, conducen a la conclusion de que los aspectos
de forma (razén del area a volumen del catalizador o el diametro equivalente del catalizador)
son insuficientes para caracterizar correctamente la hidrodinamica de los reactores de lecho
escurrido. Mas aun, como parte de los resultados de este trabajo, se ha demostrado que existe
una contribucidon marcada de las caracteristicas texturales del lecho, como los factores de
constriccion, las tortuosidades, la distribucion del area transversal de flujo y la geometria de los
intersticios del lecho por los que pasan los fluidos; mas en concreto, de las caracteristicas
geométricas detalladas del lecho catalitico. Por esa razon es que estas caracteristicas deben ser

consideradas en los analisis y simulacion de este tipo de sistemas.

Por otra parte, para determinar el efecto de las resistencias al transporte de energia y materia en
el reactor, se recurrid a los resultados del método del volumen promediante (averaging volumen
method) para evaluar los coeficientes de difusién y conduccion efectivos del catalizador. En
este punto se desarroll6 una comparacion entre los modelos heterogéneo y pseudo-homogéneo
de transporte de energia y materia de una sola particula catalitica esférica; y cuyo eje central fue
la representacion de la microestructura de la matriz porosa y su efecto sobre los valores de los
coeficientes efectivos. Se encontrd que existen diferencias de hasta 50% de diferencia entre los
valores de la difusion efectiva y de 10% entre los valores de conductividad efectiva entre los

modelos geométricos de la matriz porosa del catalizador considerados en este trabajo. Se exhibe
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un efecto importante de la representacion geométrica del medio sobre los coeficientes efectivos

de transporte.

En cuanto al efecto de la microestructura sobre el comportamiento cinético y térmico en un
unico catalizador esférico, para las condiciones estudiadas en este trabajo, se encontrd que tiene
un efecto significativo sobre los campos de concentracion y temperatura ~ 3% de variacion en
una longitud de lecho de 4cm. También se encontré que, utilizando los resultados del método
del volumen promediante, no existe una total equivalencia entre los modelo pseudo-homogéneo
y heterogéneo (Figura 38d y 38e), y que la mayor cercania entre ambos modelos correspondid
al usar una representacion realistica de la microestructura catalitica (Figura 38f). Cabe
mencionar que recientemente Ochoa y colaboradores (2015), dan cuenta de que en el caso de
cinéticas no lineales (como la cinética de LHHW usada en este trabajo), se debe utilizar otro
método para el escalamiento y que el tensor de difusividad exhibe dependencia de la velocidad
de reaccion y proponen una nueva técnica de escalamiento, que involucra el calculo de la
funcién de Green correspondiente al transporte lineal, con el fin de lograr la correspondencia

entre las dos escalas.

Por otra parte, al modelo CFD se incorporaron las ecuaciones de transporte de materia y de
energia para la fase solida y para una fase fluida. Se analiz6 el proceso de HDS de un LGO, y
se realizaron variaciones del lecho catalitico respecto a la geometria del catalizador y respecto a
los modelos de interaccion interface. Se encontré que el modelo de interaccion de momento
interfacial tiene un efecto modesto sobre los campos de temperatura, con 1.7% de variacion
entre los modelos que mejor predicen las caidas de presion y de 3% de variacidon sobre la
concentracion. En cuanto al efecto de la geometria de las particulas cataliticas se puede decir
que esta tiene un efecto importante sobre los campos de concentracion, con variaciones de hasta
25% entre esferas cilindros con agujeros en cruz, y variaciones de hasta 2% en el caso de la

temperatura.

En cuanto al efecto de la representacion de la microestructura del medio poroso, a través de los
coeficientes efectivos de transporte, sobre el comportamiento global del rector, se muestran un

efecto mucho menos significativo.
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Por otra parte es importante mencionar que el modelo desarrollado que acopla el transporte de
materia y energia a la hidrodinamica del reactor fue validado contra datos de literatura, y
predice tendencias de conversiones 14.16% encontradas en otros trabajos que tratan

experimentalmente y tedricamente 14.17%, el proceso de HDS (Chacén, y otros 2012).

Por ultimo, también se reportan valores de los coeficientes de transporte interfacial a diferentes
condiciones de velocidades en el reactor para nuestro modelo. Sin embargo, se recomienda un
mayor numero de simulaciones a un mas amplio rango de condiciones de operacion, con la
finalidad de conocer a més detalles los efectos la geometria de los catalizadores, los modelos de

interaccion sobre el comportamiento global del reactor.

A este respecto, es importante mencionar que la validacion del modelo no es trivial debido a
que una vez que el modelo hidrodinamico es validado, este puede ser utilizado para acoplarle
otras caracteristicas como el transporte de energia y de especies con reaccion quimica. Sélo un
modelo que cuente con todas estas caracteristicas acopladas podrd proveer de criterios para
comprender y mejorar los TBR’s. Aunado a lo anterior, y dado a que tanto los enfoques
experimentales y numéricos se complementan uno con el otro, y que en el futuro los
experimentos pueden proporcionar informacion para el desarrollo de las leyes de cierre, que
podran ser utilizadas en las simulaciones para propositos de extrapolacion; es importante
resaltar que todavia hay muchos tipos de flujos complejos para los cuales las leyes de
interaccion no son bien entendidas y que por lo tanto estdn mereciendo de la investigacion de
la comunidad académica. Por otra parte, es muy comun que la transferencia de masa y energia,
asi como las reacciones quimicas no se tengan en cuenta en gran parte de los estudios de
TBR’s, esto es, son estudios hidrodinamicos en condiciones frias. De hecho el estudio de
modelos o sistemas que acoplen todas estas caracteristicas, constituye el principal objetivo de la

década por venir.
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Trabajo futuro

Se recomienda un modelo de reactor que tenga un valor de (N =d,/d,) mas alto, para

evitar efectos de pared, este aspecto fue muy marcado por los revisores del segundo

articulo.

Mejorar el modelo geométrico del lecho en cuanto a la aleatoriedad de la distribucion de

los catalizadores.

Incorporar los resultados de Lugo-Mendez y colaboradores (2015) en la evaluacion de
los tensores de difusividad y conductividad efectiva, para mejorar la predictibilidad y
correspondencia de los fendmenos de transporte de masa y energia en los pelles

cataliticos mediante ambos modelos, el modelo homogéneo y heterogéneo.

Realizar mayor numero de simulaciones, a diferentes condiciones de operaciéon con la
finalidad de poder realizar conclusiones mas concretas de los efectos la geometria de los

catalizadores, los modelos de interaccion sobre el comportamiento global del reactor.

Un modelo de CFD, que separe las fase gas y liquida y que involucre términos de

intercambio de materia y energia entre ambas fases fluidas.

Incluir una ecuacion para la fraccion volumen de las fases fluidas al modelo CFD y que

mapee las fases en el dominio fluido.
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Apéndice A. Codigo: Determinacion de las dimensiones del
modelo del reactor que ajusta al valor de £5=0.63

Calculos para el modelo de reactor de 3 catalizadores esféricos por capa

"Void fracction of Bed";
ey=1-0.37

"Numero de Pelltes por layer";
NoP = 3;

"Numero de Layer en el reactor";
NoL = 14;

"Catalyst particles diameter";

DP =310 (ems);
"Catalyst particles radius";
DP i
= =
"Spherical Pellet particle transversal area";
AP = (N[Pi] #RP?) (+m ) ;

"Spherical Pellet particle volume";

4 . 3
VP = (g*N[Pl]*RP) *m %) ;

"Total solid area in a layer";
AcL = NoP « AP;

"Total solid volume in a layer";
VoL = NoP % VP;
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Volumen del Cilindro que contiene a un layer de

pellets “Determinacion de DIS”

"Cylinder radius'";
FDIS = 8.785;
DT = FDIS +*DIS + DIS + (2 «DP) ;

RT= —;

"Cylinder length";
LT = DIS + DP;

"Cylinder transversal area';
AT = N[Pi] RT’;

"Cylinder volumen'";

VT = LT « AT;
Vy = VT - VoL;

VT - VoL

FindRoot[l -0.37 ==
vT

{DIS - 0.00008592551}

DIS = 0.00008925505303929766° ;
"Diametro del Tubo"

DT

vT;

Vo,

Vy;

"Verificaciédn de la Fraccidén volumen"
vy

vT

Didmetro del Tubo

0.00687336

Verificacidén de la Fraccidén volumen

0.63

, {D1s, 2.75+ 10‘4}]
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COMSOL

Cylinder length

0.0433388
FRACCION REAL
0.630762
FRACCION NOMINAL

0.63
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Apéndice B. Condiciones de frontera

B1. Condiciones de contorno de Dirichlet

En este tipo de frontera se conoce alguna informacion (se especifica) del campo en las fronteras
del dominio de la ecuacion diferencial. Por ejemplo, se puede especificar el valor de la

temperatura o de la concentracion en una superficie.

=T (1.1.131)

N

c,=C, (1.1.132)

s

B2. Condicion de frontera de Neumann

En este tipo de condicion de frontera se conoce alguna informacion del flux del campo, esto es,
se puede requerir especificar el valor de una derivada normal, por ejemplo (—n q=kVT = %) ,

en las fronteras del dominio de la ecuacion diferencial. Por ejemplo, un valor del flux de calor

en la transferencia de calor.

—n-q:kVTL =q, (1.1.133)

-n-N,=D,VC,| =Nj (1.1.134)

Un caso limite especial, donde el flux de calor es cero es util para especificar aislamiento

térmico (—n-qszT =0) o impermeabilidad en el caso de la transferencia de masa

(—n ‘N,=D\VC, = 0). También es importante resaltar que la simetria y la continuidad del flux

se pueden representar por ecuaciones similares a las ecuaciones (1.1.133) y (1.1.134).

B3. Condiciones de frontera de Robin o Mixta

Esta condicion de frontera es llamada como condicidon de contorno de la tercera clase, y en ella

se especifica una combinacion lineal del de campo y su derivada normal; esto es, es una
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combinacion de las condiciones de frontera anteriores

—n-q=kVT| =h(T,-T) (1.1.135)

—n-N,=D,VC,| =k, (Cﬁ _CA) (1.1.136)

B4. Condiciones de frontera de Cauchy

Por ultimo, también es posible imponer valores especificos a la soluciéon de una ecuacion
diferencial que se toma de la frontera del dominio y de la derivada normal a la frontera. Esto es
igual a imponer dos tipos de condiciones: la condicion de frontera de Dirichlet y la condicion

de frontera de Neumann.
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