Analisis y desarrollo de la simulacion de
reactores monoliticos de canales interconectados
mediante dinamica de fluidos computacional

Enrique Marduga Borges

Master en Ingenieria Quimica

MASTERES
DE LA UAM

2010 - 2020

Facultad de Ciencias

U _A_‘ M Universidad Autonoma
de Madrid




Universidad

Rey]uan Carlos Lniversidad Auténoma
de Madrid

MASTER UNIVERSITARIO EN INGENIERIA QUIMICA
Curso académico 2019-2020

Trabajo Fin de Master

ANALISIS Y DESARROLLO DE LA SIMULACION DE REACTORES
MONOLITICOS DE CANALES INTERCONECTADOS MEDIANTE
DINAMICA DE FLUIDOS COMPUTACIONAL

Autor

Enrique Madurga Borges

Directores
Asuncion Quintanilla Gomez

Jose Antonio Casas de Pedro

Diciembre 2019



Este trabajo ha sido desarrollado dentro de los proyectos MAT2015-67437-R y CTM2016 -
76454-R (MINECO, FEDER, UE)



RESUMEN

Los simuladores CFD (Computational Fluid Dynamics) se han convertido en una de las
herramientas principales en la Industria y en Investigacién, para comprender y analizar de forma
mas detallada el funcionamiento de diversos sistemas ingenieriles y promover el desarrollo de
nuevos productos y procesos. En el presente Trabajo se llevd a cabo el modelado y la simulacion
CFD de reactores monoliticos Fe/SiC de canales interconectados, con el fin de obtener un
prototipo optimizado que asegure el mejor rendimiento de la reaccién, para que posteriormente
se pueda disefar, escalar y emplear a nivel industrial. Estos monolitos impresos en 3D mediante
la técnica de Robocasting se presentan como una de las alternativas mas prometedoras vy
robustas para los procesos de oxidacion himeda catalitica con perdxido de hidrégeno (CWPO),
en este caso aplicada al tratamiento de aguas residuales contaminadas con compuestos

organicos no biodegradables, como el fenol.

Las simulaciones se configuraron en COMSOL Multiphysics utilizando las ecuaciones de
conservacion de cantidad de movimiento (Navier-Stokes) v los balances de materia, para acoplar
los fendmenos de flujo de fluidos y transferencia de materia — reaccion quimica, respectivamente.
Estas ecuaciones se resolvieron en los dominios de celda correspondientes (canal y pared
catalitica) para diferentes condiciones de operacién y para tres geometrias de canal: ortogonal
(90°), honeycomb-triangular (HC) y radial (RAD). Para la configuracién del modelo se efectuaron
una serie de simplificaciones oportunas para facilitar la convergencia de las simulaciones finales.
Ademads, se realizé un estudio de malla (estudio de sensibilidad) para alcanzar el compromiso

Optimo entre tiempo de célculo y exactitud de los resultados.

La validacion del modelo propuesto se apoyd en resultados experimentales obtenidos de ensayos
a escala de laboratorio de CWPO de fenol, realizados en un reactor monolitico de celdas
cuadradas (0,52 % wt. Fe/SiC; D~13 mm; H~40 mm; 74 celdas/cm?; Wcar= 2,80 g). Los perfiles de
concentracion de fenol y perdxido a la salida del reactor se obtuvieron para diferentes
condiciones de operacién (T = 65-85 °C; Q.= 0,125-2 mL/min), las mismas que se reprodujeron

en este trabajo de simulacién.

El modelo fluidodindmico propuesto fue de régimen laminar (Stokes), con el que se observo el
desarrollo de un perfil parabdlico de velocidad que se atenuUa progresivamente con el avance del
fluido por el canal. Se eligid el flujo de Stokes por las pequefias dimensiones del sistema y los
bajos caudales de operacion (Re < 1). Ademas, no se observaron pérdidas de presion y velocidad
significativas, provocadas por el rozamiento e interaccion del fluido con la estructura del

monolito. La simulacion multifisica de COMSOL permitié acoplar la fluidodindmica a la



transferencia de materia y la reaccidon quimica para estudiar los efectos combinados

simultdneamente.

En cuanto a la transferencia de materia externa, se confirmé que el flujo convectivo predomina
en el centro del canal, y que el flujo difusivo predomina en las interconexiones y en la capa limite
laminar que se forma alrededor de la estructura, a pesar de que en las interconexiones el fluido
esté estancado. Aungue ambos fendmenos dan lugar a un perfil radial de concentracion de
fenol/perdxido en el canal, este no es significativo y el sistema se puede modelar como flujo
piston. Un barrido de temperaturas realizado entre 25-145 °C indicé que la contribucion de la
difusién externa a la resistencia total para el intervalo 65-85 °C es del 16-20 %, y aumenta con la
temperatura considerablemente. Se propuso una correlacién del nimero de Sherwood para
estimar los coeficientes de transferencia de materia en fase liquida para monolitos de canales

interconectados.

Por otro lado, la transferencia de materia interna limita el proceso catalitico, como se dedujo de
la diferencia de concentracion entre la superficie y el interior de la pared catalitica. Se estudio el
efecto que tienen variables como temperaturay espesor de la pared sobre el factor de efectividad
interno y la conversion de fenol. En el peor escenario (85 °C en el centro del filamento), el factor
de efectividad interno alcanza un valor de n = 0,85 para el fenol y n = 0,90 para el perdxido de

hidrogeno.

Finalmente, la simulacion de las diferentes geometrias 90/HC/RAD permite comparar el
rendimiento y eficiencia de cada una de ellas en el proceso CWPO, y elegir el mejor prototipo. El
aspecto mas significativo observado fue que la pérdida de velocidad es mas acusada para la
geometria HC (3-4 veces mas que RAD y 90) debido a la disposicién irregular de las
interconexiones, que no quedan enfrentadas dos a dos como en RAD y 90. Ademas, se obtuvo
que el monolito HC presenta una mayor superficie interfacial, que unido a un mayor espesor de
pared (necesario por requerimientos en la futura impresion 3D del monolito HC), resultan en que
se obtenga una mayor conversion de fenol y peréxido a la salida (conversiones hasta un 50-60 %
superiores) y, por lo tanto, el prototipo HC sea la geometria mas idénea para llevar a cabo al

CWPO de fenol.
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1. INTRODUCCION

1.1. Dindmica de Fluidos Computacional (CFD)

Los simuladores de Dindmica de Fluidos Computacional o Computational Fluid Dynamics (CFD)
se han convertido en una de las herramientas esenciales en la Industria, para impulsar el
desarrollo de nuevos procesos; mejora de los actuales en cuanto rendimiento, eficiencia,
seguridad operacional y fiabilidad; creacion de nuevos productos, prototipado, escalado y

lanzamiento al mercado de forma mas rapida [1].

El interés por la simulacién CFD en la comunidad cientifica ha crecido exponencialmente en los
ultimos veinte afios, llegando a casi duplicar el nimero de publicaciones en los Ultimos 5,
pasando de un total de 223 mil (2013) a 410 mil (2018), aproximadamente (Figura 1). Ademas,
desde el 2013 se han publicado entre 30 y 40 mil contribuciones anuales aplicando las

herramientas CFD en diferentes disciplinas.
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Figura 1. Numero de publicaciones cientificas anuales (CFD y COMSOL) entre 2000 y 2018
Fuente: Scopus. Palabras clave: Computational Fluid Dynamics, COMSOL

Entre estas disciplinas destaca la Ingenieria con el 43,6 % de las publicaciones totales, seguida
de otras como Fisica y Astronomia (10,1 %) o Energia (8,8 %) (Figura 2). El 20,8 % de las
publicaciones de Ingenieria (8,9% del total) corresponden al ambito de la Ingenieria Quimica.
Los estudios publicados abarcan numerosas aplicaciones como el modelado y escalado de
equipos para tratamiento de aguas (2, 3], optimizacion del disefio de sistemas para purificacion
de corrientes gaseosas [4, 5], modelado cinético de procesos biotecnoldgicos [6, 7], produccion
de combustibles mas eficientes y menos contaminantes [8, 9], prototipado de reactores
fotocataliticos [10], analisis de sensibilidad en el disefio de mdédulos de membranas [11, 12],

captura eficiente de CO; [13-15] o intensificacion de procesos [16, 17], entre otras.
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Figura 2. Disciplinas que usan herramientas CFD y su contribucion media al nimero de publicaciones
entre los afios 2000 y 2018
Fuente: Scopus. Palabras clave: Computational Fluid Dynamics

Este gran desarrollo y popularidad en los Ultimos afios viene motivado, principalmente, por la
alta disponibilidad de simuladores CFD comerciales y de cédigo abierto, el aumento de la
velocidad de computacion y de la memoria de los ordenadores, y la mayor accesibilidad a los
mismos que cada vez son mas baratos [1]. Una de las ventajas mas atractivas de estas
herramientas es el ahorro econédmico que supone, ya que el coste total de adquisicion de los
equipos (ordenadores) y de las licencias del software CFD son menores que el coste de todos
los ensayos de laboratorio con su modelado y prototipado correspondientes [1]. Otra gran
ventaja es el ahorro en tiempo, los simuladores CFD permiten realizar estudios con barridos
paramétricos que abarcan un amplio abanico de condiciones de operacién, tantas como se

deseen estudiar y sin necesidad de un ensayo experimental para cada uno de ellos [1].

Por otro lado, el empleo de simuladores CFD permite estudiar y comprender mejor los
fendmenos fisicoquimicos que tienen lugar en el sistema de estudio. En algunos casos, estos
fendmenos no pueden ser observados ni analizados mediante experimentacién por una
cuestion de simple limitacion instrumental, quedando englobados dentro de otros fendmenos
gue si son apreciables. Por ejemplo, constantes de transferencia de materia y de cinética
guimica agrupadas como una constante aparente global de reaccién. Sin embargo, en ciertos
casos, estos fendmenos no deben despreciarse ya que, por insignificantes que parezcan, tienen
un efecto importante o un caracter diferenciador frente a sistemas similares, como por ejemplo

la geometria de un catalizador en un reactor quimico.
Todos los simuladores CFD funcionan con el mismo esquema de trabajo en tres etapas [1]:

1. Pre-procesado: definicion la geometria de estudio, disefio CAD de la pieza, vy

discretizacidon de la misma mediante el mallado de la estructura.



2. Solucién: eleccién de las ecuaciones del modelo, definiciéon de las condiciones de

contorno y de las propiedades fisicas de los materiales implicados. La simulacion se

ejecuta y mediante un célculo iterativo se reduce el error hasta que converge la
simulacion.

3. Post-procesado: visualizacion, andlisis e interpretacion de los resultados obtenidos de
forma cualitativa (i.e. variables como concentracion o temperatura representados con

gradientes de color) y cuantitativa (i.e. valores numéricos de dichas variables).

Estos simuladores CFD son capaces de acoplar todos los fendmenos fisicoquimicos y resolver,
de forma simultédnea, las ecuaciones de conservacion del momento (Navier-Stokes), energia y
materia (continuidad), para diversas geometrias. Las formas diferenciales de dichas ecuaciones
se resuelven en cada uno de los dominios espaciales que conforman la geometria. Estos se
conocen como volumenes de control, cuyo tamafio y nimero queda especificado por el usuario

y tendra una influencia en la exactitud y resolucion de los resultados simulados [18-21]

Los simuladores CFD comerciales emplean diferentes métodos para crear y definir los
volimenes de control, cuya diferencia principal estd en la forma de discretizar el espacio
geométrico, y que tendrd un importante efecto en la construccion (mallado) de la red
tridimensional que describe la pieza (malla). Las mallas de Elementos Diferenciales estan
formadas por unidades cubicas, mientras que las mallas de Elementos Finitos o Volumenes
Finitos estan formadas por unidades tetraédricas. Estas Ultimas se adaptan mejor y con mayor

flexibilidad a las geometrias complejas, permitiendo obtener resultados mas exactos [20, 21].

COMSOL Multiphysics es uno de los simuladores CFD mas extendidos en la comunidad cientifica
e industrial por su facil manejo, ganando popularidad entre los usuarios en los Ultimos afios, con
hasta 350 publicaciones en 2018 (Figura 1). Como herramienta CFD, permite el modelado y
prototipado virtual de sistemas ingenieriles siguiendo el método de Elementos Finitos. La
herramienta es capaz de modelar cualquier fendmeno fisicoquimico que se pueda describir con
ecuaciones diferenciales parciales, y comprende cuatro grandes bloques: Electromagnetismo,
Mecanica Estructural y Acustica, Dinamica de Fluidos y Transferencia de Calor, y Quimica.

Dentro de ellos existen varios modelos con numerosas aplicaciones en Ingenieria Quimica [18].

COMSOL puede resolver las ecuaciones de forma aislada o combinada mediante el acople de
las mismas. Esta Ultima opcién se conoce como simulacidon multifisica y permite estudiar las
influencias que unos fenémenos tienen sobre otros cuando ocurren de forma simultanea,
ofreciendo resultados mas adecuados a la realidad del comportamiento del sistema. Las

ecuaciones de cada fendmeno se engloban en las llamadas fisicas, que incluyen todo lo



necesario para construir y definir el modelo matematico con sus condiciones de contorno [18].
Esto permite que el usuario no necesite disponer de unos profundos conocimientos

matematicos y de andlisis numérico, ya que las fisicas vienen preestablecidas como una plantilla.

1.2. Procesos de Oxidacion Himeda Catalitica con Perdxido de hidrogeno
(CWPO) y catalizadores de hierro

El tratamiento de aguas residuales industriales es una de las necesidades medioambientales y
de salud que mas relevancia estan ganando Ultimamente. Los procesos de Oxidacion Himeda
Catalitica con Perdxido de hidrogeno (CWPO) son de las tecnologias mas prometedoras para
eliminar contaminantes organicos no biodegradables que se encuentran en elevada
concentracion (DQO 10-100 g/L) bajo condiciones de temperatura y presidn relativamente
suaves (25-100 °Cy 1-5 atm, respectivamente) y con un agente oxidante no contaminante como

es el peréxido de hidrégeno, H,0, [22-24].

OH

[Ec.1]
+ 14 H202 — [intermedios] — 6 C02 + 17 HZO

Estos procesos necesitan un catalizador heterogéneo capaz de descomponer el peréxido de
hidrégeno en radicales hidroxilo (HO:) e hidroperdxido (HOQO:-) para poder oxidar los
contaminantes del medio acuoso [25, 26]. El material catalitico por excelencia es el hierro (Fe)
debido a su bajo coste y alta actividad en la reacciéon de produccién de radical hidroxilo

mediante el siguiente mecanismo redox:

Fe?* /soporte + H,0, —— Fe3* /soporte + HO - +OH™ [Ec. 2]

Fe3* /soporte + H,0, —— Fe?* /soporte + HO, - +OH~ [Ec. 3]

Normalmente, el Fe estd anclado a soportes cataliticos (i.e. alimina, silice, titania, zeolitas,
arcillas pilareadas o carbdn activo) en su forma oxidada (Fe* y Fe*). Sin embargo, estos
catalizadores presentan una baja resistencia a la lixiviacién de la fase activa (Fe) bajo las

condiciones acidas del proceso CWPO, limitando asi su aplicacion industrial [22-24, 26].

Integrar la fase activa en el propio soporte es una solucion a dicho problema. Los monolitos
cerdmicos de carburo de silicio (SiC) dopados con Fe y estructurados mediante impresion 3D
son una de las alternativas que se plantean actualmente [25]. El SiC, como material ceramico,
presenta una excelente resistencia a la corrosién de muchos agentes quimicos, ademas de otras

propiedades como baja densidad, alta estabilidad térmica y alta resistencia mecanica.



Entre las técnicas de impresidn 3D, destaca el Robocasting que consiste en la extrusion continua
de un filamento del material de impresién, creado a partir de una tinta de alta viscosidad y alto
contenido en sdlidos (cerdmicos). El filamento se extruye a partir de una boquilla de pequefio
didmetro y se deposita capa a capa creando la geometria tridimensional siguiendo un modelo
3D disefiado con una herramienta CAD. Ademas de las ventajas de los catalizadores

estructurados [27, 28], esta técnica ofrece grandes beneficios para los procesos CWPO (25, 29]:

e El empleo de tintas acuosas para la impresién permite que la fase activa Fe quede
integrada en el propio soporte poroso SiC, en lugar de adherida a la superficie como
ocurre con las técnicas de impregnacion. Asi, se aumenta la resistencia a la lixiviacion y

el catalizador mantiene una alta actividad durante periodos de tiempos mas largos.

e La extrusién continua de un filamento permite crear facilmente estructuras mas
complejas, con mayor rapidez que otras técnicas convencionales (mecanizado, moldeo,
extrusion), y ahorrando material ya que solo se utiliza el necesario sin producir
desechos.

e |asuperposicion de la capas de filamentos da lugar a un fendmeno novedoso, se crean
huecos que interconectan los canales del monolito con los adyacentes, a diferencia de
los canales aislados que se crean con el mecanizado, por ejemplo. La influencia de esta
inusual geometria (Figura 3)en el proceso CWPO, y la combinacién del efecto con el
resto de fenémenos de transporte y flujo de fluidos, no tiene otra manera de ser
estudiada que mediante la simulacién CFD.

e |a versatilidad de los monolitos es la clave de este método, asi se pueden ajustar la
porosidad, densidad de celda, superficie especifica y densidad de la estructura para

obtener un equilibrio entre las propiedades mecdnicas y cataliticas.

1.3. Procesos CWPO en presencia de monolitos 3D Fe/SiC de canales
interconectados: estudios previos

En un estudio experimental llevado a cabo por Quintanilla et al. [25] se utilizaron monolitos
Fe/SiC de canales interconectados, para el tratamiento de aguas mediante procesos CWPO. El
sistema de reaccion, mostrado en la Figura 3-a, constaba de un reactor tubular de flujo
ascendente con camisa calefactora (T + 2 °C), en el que se introdujeron 9 unidades de monolitos
alineados (Figura 3-b) de canales interconectados y seccién cuadrada (D = 13 mm, H =~ 40,5
mm, W = 2,83 g, Fe 0,52% en peso). El estudio se llevé a cabo a diferentes caudales (Q = 0,125

—0,25-0,5-1y 2 ml/min) y temperaturas de operacién (T =65, 75y 85 °C), introduciendo una



disolucién de fenol (500-1500 mg/L) y de perdxido de hidrégeno (2500-7500 mg/L). Los
monolitos fueron impresos mediante Robocasting y sometidos a tratamientos térmicos a
diferentes temperaturas, siendo 12009C la que ofrecié los mejores resultados en el compromiso

entre actividad catalitica y resistencia mecanica.

Figura 3. a) sistema experimental de reaccion y ampliacion de las 9 unidades de monolitos apiladas. b)
monolito de Fe/SiC de celdas cuadradas impreso en 3D comparado con una moneda de 10 céntimos €.
c) micrografia FESEM del catalizador 3D impreso

La Figura 4 muestra los datos experimentales de concentracidon de fenol y perdxido de
hidrégeno a la salida del reactor, en funcion de las condiciones de operacién. Para tiempos

espaciales altos se consiguid la eliminacion completa de fenol de la corriente tratada.
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Figura 4. Perfiles de concentracion experimentales (puntos) y calculados mediante el modelo cinético
(curvas) de fenol (a) y perdxido de hidrogeno (b) en funcion del tiempo espacial, a diferentes
temperaturas de operacion

Experimentalmente se demostrd que la transferencia de materia externa no controla el proceso
(Figura 5-a) ya que al disminuir el caudal manteniendo el mismo tiempo espacial (disminuyendo
la masa de catalizador proporcionalmente), la conversion fue la misma. Sin embargo, si se
demostrd que existia una cierta limitacién por difusién interna para el fenol (Figura 5-a) siendo

el factor de efectividad de n=0,92 en el peor de los casos (852C en el centro de la pared).
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Figura 5. a) Conversion de fenol a la salida en funcién de la velocidad espacial (WHSV). b) Factor de
efectividad interno para el fenol en funcion de la temperatura y la posicion en el interior de la pared del
catalizador

Para la obtencién del modelo cinético se trabajé con diferentes concentraciones iniciales de
fenol y perdxido de hidrégeno, y en diferentes relaciones masicas. Asumiendo un flujo pistény
condiciones isotermas a lo largo del canal, se obtuvieron las ecuaciones de velocidad de
desaparicion de fenol y perdxido (Ecuacién 4 y 5, respectivamente) que resultaron ser

ecuaciones de tipo potencial y primer orden respecto a la concentracion de cada reactante.
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1.4. Modelado CFD de reactores monoliticos

Enla Tabla 1 se muestra una relacién de los estudios de simulacién CFD de reactores monoliticos
encontrados en la literatura. La mayoria de los estudios de simulacion CFD de contemplan
sistemas de reaccion trifasicos (gas-liquido -sélido) en los que el gas fluye en forma de burbujas
intermitentes atravesando el canal lleno de liquido (slug o Taylor Flow) [30-32] o bifasicos en
donde la mezcla de reaccién es gaseosa (convertidores de los automdviles [33], reformado de
metano [34], combustiones [35], etc.). Otros autores abordan el modelado de los sistemas de
reaccion de forma numérico-matematica y proponiendo correlaciones empiricas para la
transferencia de materia y de calor [36, 37]. Ademas, todos los autores hacen hincapié en la
importancia de modelar de forma conjunta los fenémenos de flujo de fluidos, transferencia de

materia, calory reaccién quimica para poder optimizar el disefio de la geometria de los canales.



Sin embargo, muy pocos estudios recogen sistemas bifasicos liquido-sélido [38] como es el caso

de los procesos CWPO, o con monolitos de canales interconectados [39], siendo asi la

combinacién de ambos un trabajo muy novedoso en su linea.

Tabla 1. Resumen de estudios de simulacion de monolitos encontrados en la literatura

Obijetivo estudio Tipo monolito/canal Reaccién (Fase) Fuente
Modelado CFD
Canal circular Combustion de H; (Gas) [35]
Honeycomb — canal o,
) Oxidacion de CHy4 (Gas) [40]
triangular
% monolito — canal Reformado de etanol para (41]
ortogonal produccion de H, (Gas)
s . . H b- I Ref do de CH
Analisis del Flujo de Fluidos, oney;om cana erormado de LM, con vapor [34]
, . triangular (Gas)
Transferencia de Materia y — — —
Transferencia de Calor acopladas a Canal ortogonal Oxidacion fotp?gtaIItlca de acido [38]
la Reaccién Quimica salicilico (L)
Canal ortogonal Reformado de hidrocarburos (42]
g para produccién de H, (Gas)
Robocasting: canales
interconectados - Oxidacién de CO (Gas) [39]
Varias geometrias
Epoxidacién de propeno a dxido
I I
Celiel G eE de propeno (Taylor Flow) [30]
) . Canal hexagonal Reduccién NOx selectiva (Gas) [33]
Influencia de la geometria del canal
en el rendimiento del proceso ) , » )
Varias geometrias Reduccion NOx selectiva (Gas) [43]
Optimizacién de de longitud del Canal ortogonal Reformado de CH,4 con vapor (44]
monolito (Gas)
Modelado de la cal'da.de presion en I\/IonoIito compIeto - N/A (Gas) (45]
un monolito medio homogéneo
Influencia de.lla geometria enlla Varias geometrias de N/A (Gas) (46]
caida de presion en un monolito canal
Impacto de la distribucion del fluido Honeycomb Hidrogenacion de glucosa 31]
a la entrada del reactor (triangular) (Taylor Flow)
Modelado Numérico
Varias geometrias de Flujo reactivo 32]
Acople de la Reaccién Quimica con canal (G —L—Taylor Flow)
Transferencia de Materia. o
Canal ortogonal Oxidaciéon de COVs (Gas) [36]
Correlaciones empiricas para
Transferencia de Calor y de Materia Eliminacion fotocatalitica de
Reactor anular [37]

compuestos en el aire (Gas)




2. OBIETIVO Y ALCANCE

En objetivo de este Trabajo de Fin de Master es el modelado y simulacion de reactores
monoliticos de canales interconectados mediante herramientas CFD (Computational Fluid
Dynamics) con el fin de obtener un prototipo que posteriormente se pueda disefiar y fabricar

mediante impresién 3D.

El sistema de reaccion elegido es la CWPO de fenol con un catalizador monolitico Fe/SiCimpreso
en 3D (ver apartado 1.3). La cinética obtenida en el ensayo a escala de laboratorio (Ecuacion 4
y 5) se utilizd en el modelo. Los resultados experimentales, en términos de perfil de
concentracion de fenol y H,0; a distintas condiciones de operacion (caudal y temperatura), se

contrastaron con los simulados mediante CFD para la validacién del modelo propuesto.

Para llevar a cabo el modelado y la simulacion del sistema de reaccidn, se contempld el estudio

de los siguientes fendmenos:

(1) El comportamiento fluidodindmico de la fase liquida en el reactor;
(2) La transferencia de materia por conveccién y difusion de los reactantes: desde el seno
de la fase liquida hasta el interior de los poros de la paredes del catalizador;

(3) La reaccion quimica que tiene lugar en el interior de los poros y que da lugar a la
desaparicion de fenol y consumo de H;0..

La herramienta CFD elegida fue COMSOL Multiphysics. El primer fendmeno se estudié de forma
aislada y después se acopld con los dos restantes para simular el comportamiento real del
reactor. Asi, el modelado CFD del sistema de reaccion permite estudiar la influencia que
diferentes parametros de disefio (geometria del canal, dimensiones de canal, espesor de pared,
area interfacial) y condiciones de operaciéon (caudal y temperatura), tienen sobre el

funcionamiento y eficacia del reactor.

El fin dltimo tras reproducir el sistema de reaccién experimental mediante CFD es el prototipado
del reactor, atendiendo principalmente a la geometria de canal. De esta manera, se reduce el

ensayos experimentales para su optimizacion y futuro escalado a nivel industrial.



3. METODOLOGIA

En este apartado se presentan las herramientas de cdlculo empleadas y la metodologia
abordada para cumplir los objetivos. Asimismo, se indica el plan de trabajo llevado a cabo, que

recoge una descripcién de las simulaciones realizadas.

3.1. Software CFD — COMSOL Multiphysics

La herramienta elegida para este Trabajo fue COMSOL Multiphysics (versién 5.0). De entre
todos los simuladores CFD comerciales, se compararon dos de los mas empleados: COMSOL
Multiphysics y ANSYS Fluent. Aunque ANSYS Fluent tiene mayor potencia de calculo en el
mallado y en la simulacién de fluidos, COMSOL Multiphysics presenta una interfaz mas intuitiva,
mayor facilidad de uso como nuevo usuario, simplicidad de la configuracién de los modelos

mediante plantillas y mejores resultados cuando se simula en multifisica [18, 19, 38, 44, 47, 48].

Para poder entender los fendmenos de transferencia de materia y reaccién quimica que ocurren
en los reactores cataliticos estructurados, fue necesario estudiar los modelos de transporte de
propiedades en el fluido de la fraccién vacia del medio. Gracias al simulador CFD se pudo

modelar de forma detallada los fendmenos como la transferencia de materia externa e interna.

Ademas, en el caso de los monolitos impresos en 3D, se puede simular el comportamiento del
fluido en las interconexiones del monolito (huecos entre las paredes), que pueden jugar un

papel importante en el sistema.

3.2. Consideraciones iniciales

Para la realizacion del trabajo se realizaron simplificaciones y asunciones iniciales en los
siguientes aspectos, para facilitar la construccion del modelo y la convergencia de las

simulaciones:

a) Modelo fluidodindmico: dadas las pequefias dimensiones del reactor (D~13mm; L~40 mm)
y los bajos caudales de flujo estudiados (Qi= 0,125-2 mL/min), el nimero de Reynolds
calculado a la entrada (asumiendo un canal ortogonal, d=0,04 mm) es menor a la unidad
(Re<1)loqueimplica que las fuerzas viscosas son mucho mayores que las fuerzas de inercia
0, lo que es lo mismo, que el fluido se comporta como si fuese muy viscoso, a pesar de ser
similar al agua. Por lo tanto, el fluido circula por los canales abiertos interconectados
adaptandose a su forma y desarrollando una capa limite fluidodindmica laminar y sin

turbulencias en todo el sistema. Asi, se aplican las ecuaciones de Navier-Stokes del Flujo
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Laminar considerando el término de inercia nulo para obtener el denominado Flujo de
Stokes o Creeping Flow, en inglés [18, 28, 49, 50]. Ademas, la dispersion axial no suele ser
significativa en los canales de un monolito [28] y estudios previos experimentales con un

trazador indicaron que la dispersion axial era despreciable [51].

b) Propiedades del medio de reaccién: dado de que la concentraciones iniciales de fenol (500-
1500 mg/L) y de perdxido de hidrogeno (2500-7500 mg/L) son bajas, se asume que las
propiedades fisicas de la mezcla son practicamente las del agua pura a las condiciones de
presion (1 atm) y temperatura (T = 65-85 °C) empleadas. Los valores de las propiedades el

agua (densidad y viscosidad) con la temperatura se muestran en el Anexo Al.

c) Transferencia de calor: la reaccion de oxidacién de fenol es exotérmica pero debido a las
bajas concentraciones de fenol empleadas (500-5000 mg/L) la temperatura de reaccién no
aumenta significativamente (ATms< 2 °C [51]), por lo que el sistema de reaccion se puede
considerar isotermo. Esto permite no tener en cuenta la transferencia de calor (y su fisica
correspondiente) y, por tanto, ahorrar en tiempo de computacion de resultados. En futuras

simulaciones se pretende tener en cuenta este fendmeno.

d) Difusién interna: los poros internos de la pared catalitica no se han modelado estrictamente
en la geometria. El transporte de especies dentro de la pared de catalizador se modela
mediante la difusividad efectiva, que tiene en cuenta la porosidad de particula (g, = 0,13),
obtenida experimentalmente [25]. Esto significa que el medio poroso catalitico se modela
como un medio pseudohomogéneo con propiedades efectivas y se toman como validas las

del fluido que circula [28, 35, 40, 42].

3.3. Configuracién de la simulacion CFD

Para la configuracion de la simulacion se siguieron una serie de pasos que comenzaron con la

eleccién del Modelo en blanco (configuracion libre):

Paso 1. Dimension del espacio: en este caso se selecciond la dimensién 3D. La eleccién de esta
dimensién requiere una mayor potencia y tiempo de célculo, pero es necesario ya que
se quiere modelar el canal entero 3D y conocer la influencia de las interconexiones.

Comando: Modelo > Afiadir componente > 3D
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Paso 2.

Paso 3.

Paso 4.

Paso 5.

Paso 6.

Paso 7.

Paso 8.

Geometria: las simulaciones se pueden realizar en tres niveles geométricos: monolito
completo, celda-canal o pared catalitica. En este trabajo se crearon geometrias en los
dos ultimos niveles y se importaron a COMSOL a partir de los archivos .dwg creados en

AutoCAD. Comando: Geometria > Importar > Navegador > Construir todos los objetos

Definiciones: definicién en COMSOL de los dominios volumétricos de canal y pared

catalitica, contornos de superficie de las caras internas expuestas, seccién de entrada,

secciéon de salida y simetria de la celda. Comando: Definiciones > Selecciones > Explicito

Fisicas: se seleccionaron las fisicas o ecuaciones que constituyen el modelo, segun las
consideraciones iniciales y se configuraron las condiciones de contorno. Modelo
explicado con detalle en el apartado 3.4. Comando: Fisica > Afiadir fisica > [nombre] >

Afiadir al componente

Mallado: configuracién del grosor de malla, es decir, el tamafio y niumero de los

elementos tetraédricos que, unidos entre si, describen la estructura 3D de la celda de

monolito. Una vez elegida se construyo la malla. Este paso conllevé la realizaciéon de un
estudio de malla, detallado en el apartado 3.6. Comando: Malla > Afadir Malla >

Generadores > Tetraédrico libre

Configuracién del estudio: en funcion de las fisicas empleadas y de los calculos que se
querian realizar, se configuraron estudios Estacionarios o Temporales. Para la mayoria
de las simulaciones se eligié el estudio Estacionario que no depende del tiempo, ya que
el prototipado del sistema de reaccidn se realizd con una visién de futura aplicacién en
la industria a mayor escala y en continuo. Comando: Estudio > [nombre] > Afiadir

Estudio

Célculos: una vez configurados todos los pasos, se activo la simulacion para realizar los
calculos y obtener los valores de las variables de salida deseadas (presién, velocidad y
concentraciones). Comando: Estudio > Calcular

Post-procesado: una vez obtenidos los resultados del célculo se realizd el post-
procesado de los mismos para representarlos de una forma visual y clara que facilitase
su interpretacién: figuras 3D, planos 2D y curvas 1D. Comando: Resultados > Grupo

Grdfico > Grupo Grdfico 1D/2D/3D/polar > Afadir grdfico > volumen/corte/superficie
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3.4. Propuesta de modelo

En base a la descripcion del sistema y las consideraciones iniciales, el modelo se constituyd con
4 ecuaciones, recogidas en la Tabla 2. La Ecuacién 6 y 7 corresponden a la fisica de flujo de
fluidos, que describe el flujo de Stokes (llamado Flujo Deslizante en COMSOL) en el interior de
los canales, y permiten el célculo de los perfiles de presién y de velocidad. La Ecuacidn 8
corresponde al balance de materia a escala macroscdpica, que describe el transporte de los
reactantes en el canal abierto. La Ecuaciéon 9 corresponde al balance de materia a escala
microscopica que describe el transporte de los reactantes en el interior de la pared y su reaccién
guimica. Para estas dos ultimas se eligio la fisica de Transporte de Especies Diluidas, que permite
obtener los perfiles de concentracién de fenol y perdxido de hidrogeno. La Ecuacién 10
corresponde al Rastreo de Particulas que, aunque no formé parte del modelo, se empled para
estudiar la trayectoria de las moléculas y complementar el estudio fluidodindmico. Una

explicacién mas detallada de las ecuaciones y de su nomenclatura se encuentra en el Anexo A2.

En el simulador no se definié la fisica de Reaccion Quimica ya que las ecuaciones de velocidad
de desaparicion de fenol y perdxido de hidrégeno son sencillas (Ecuacién 4 y 5 - apartado 1.3), y

sus expresiones se pudieron incluir directamente en el balance de materia del interior del canal.

Tabla 2. Ecuaciones del modelo propuesto, utilizadas en las simulaciones CFD

Fenémeno / Fisica Dominio Ecuacién
Flujo de Fluidos Canal 0=pu-VVu=V-:[-pl+p(Vu+ (Va)T)|+F [e g
Flujo Deslizante abierto V-(pu) =0 [Ec. 7]
Transferencia de Canal V-(=D;V¢;)) +u-Vc; =0 fe g
materia y Reaccién abierto conveccion + difusion externa [Ec. 8]
Quimica
Transporte de Pared V- (—Di,chi) =R; -
Especies Diluidas catalitica difusion efectiva interna + reaccion quimica [Ec. 9]
[ .
Rastreo de Particulas ana M =F [Ec. 10]
abierto dt t

Debido a que se trata de un sistema catalitico heterogéneo, la constante aparente de reaccién
(kapp) €5 UNA combinacién de las constantes cinéticas de transferencia de materia externa (kwr),
factor de efectividad interno (1) y constante intrinseca de la propia reaccién quimica (k). Esto
se puede expresar como una suma de resistencias en serie como la Ecuacién 11 [34, 38-42]. El

valor 11 es un valor local que afecta a la posicion dentro de la pared catalitica, sin embargo, el
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término (1 - kg;y) puede tomarse como un valor global medio de la pared a efectos de célculo
de la constante de reaccion quimica intrinseca (kkn). El pardametro a,, representa la relacion
entre la superficie externa de contacto de la interfase solido-liquido y el volumen de la pared

catalitica.
1 1 1

kapp B kyr-ay, 1 kg

[Ec. 11]

3.5. Descripcioén de la geometria

El sistema de reaccion experimental mostrado en la introduccién (Figura 3), con el que se validé
el modelo CFD propuesto, estaba formado por monolitos de canales de seccién ortogonal -
cuadrada (90°). Una vez validado el modelo, se utilizaron otras dos geometrias: triangular -
honeycomb (HC) y radial (RAD), para compararlas entre si y con la de 90° con el fin de

seleccionar la mas adecuada y proponer un prototipo del reactor.

Las tres geometrias de canal se disefiaron en CAD con una longitud de 40,5 mm, igual que el
sistema experimental de 90°. Los parametros geométricos caracteristicos de cada una de ellas
se muestran en la Tabla 3, y corresponden a prototipos ya impresos en 3D experimentalmente.
Las dimensiones finales del espesor de pared difieren entre si, a pesar de haberse extruido con
la misma boquilla (0,32 mm), debido a que los tratamientos térmicos post-impresion afectan de
manera diferente segiin la geometria de la celda. Las mayores diferencias radican en la densidad
de celda, el monolito HC tiene 71 celdas/cm? debido a la geometria triangular del canal, siendo

muy superior a las otras dos que tienen 48-49 celdas/cm?.

Tabla 3. Pardmetros geométricos de los prototipos impresos en 3D mediante Robocasting

PARAMETROS GEOMETRICOS ESTRUCTURAS ~ ORTOGONAL HONEYCOMB RADIAL

3D (90°) (HC) (RAD)*
Espesor pared Ofilamento (MmM) 0,260 0,317 0,289
Diametro canal dcanal (mm) 0,94 1,11 0,88
Diametro celda dcelda (Mm) 1,20 1,43 1,17
Diametro hidraulico dhidrautico (Mm) 0,94 0,74 0,88
Volumen canal V canal (mm?3) 46,00 26,48 36,03
Volumen pared V pared (MmM?3) 12,30 9,38 10,9
Vol. celda (canal + pared) V celda (MM?3) 58,30 35,86 46,91
Superficie interfacial S exp (MM?) 176,74 107,80 112,41
Sup. Interf. / vol. celda av celda (mm™) 3,03 3,01 2,12
Densidad de celdas celdas/cm? 49 71 48
aymonolito aymonolito (mm™) 279 390 252

*NOTA: valores medios de las tres secciones de canal diferentes (ver Figura 7)
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En la Figura 6 se muestra una imagen de las celdas-prototipo dibujadas y sus dimensiones.
Aprovechando la simetria de los canales, en las geometrias 90° y RAD se dibujé media celda

para reducir tiempos de mallado y célculo en las simulaciones. En la geometria HC se dibujé la

celda completa para observar mejor los fenédmenos.

>Ax-> -
) — » A Paanar - ]
. A y
—J t ; \ : T
. GO |
\\ Mevz “
\ |
0.94 mm '
0.88 mm
1.11 mm\ \
\ b A\ . ‘,'
A }\0.16 mm }
I 0.13 mm \ B
=l =/ } 0.145 mm
c)

b)

a)
Figura 6. Disefio CAD, imagen de la seccion transversal de canal: % canal ortogonal (a) y radial (c), y

canal completo triangular - honeycomb (b)

En la Figura 7 se muestra una ampliacion lateral del canal donde se observa el esqueleto de la
pieza y los huecos de las interconexiones. Debido a que los ciclos de impresion 3D de las
geometrias RAD y 90 se cierran con 2 capas de filamentos superpuestas, las interconexiones
guedan enfrentadas dos a dos y tienen 15 mm de ancho. Sin embargo, el ciclo de la geometria

HC se cierra con 3 capas de manera que las conexiones no quedan enfrentadas y son el doble

de anchas, 30 mm.

Figura 7. Disefio CAD, imagen de las interconexiones y los filamentos cataliticos de las geometrias 90
(a), HC (b) y RAD (c)

3.6. Estudio de malla
El estudio de malla es un estudio de sensibilidad que consiste en analizar cémo cambian las
calculo

variables principales (i.e. concentracion de una especie) y la precision del
computacional, con el grosor de la malla. La malla se construye mediante la unién de elementos

tetraédricos (elementos finitos) a partir de la geometria 3D importada. Cada uno de estos

tetraedros supone un elemento de calculo en el que COMSOL resuelve la ecuaciones del
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modelo. El grosor de la malla depende del nimero de elementos finitos que contenga, cuantos
mas elementos haya mas fina serd la malla y mas exacto serd el calculo. En contrapartida, una
malla mas fina requiere una mayor potencia y tiempo de calculo, acorde con las caracteristicas

del hardware utilizado (en este Trabajo, un ordenador portatil).

Por lo tanto, el estudio de malla de este trabajo se realizd para encontrar el nimero minimo de
elementos tetraédricos que permitié obtener valores fiables y representativos de las variables

de estudio, pero empleando el minimo tiempo posible de mallado y calculo.

Se realizé un primer estudio de malla a nivel de pared de monolito porque es donde se
esperaban cambios mas significativos en la concentracién de las especies debido a la difusion
en los poros y la reaccién quimica. Para ello, se cred una geometria de menor tamafio que solo

englobaba 3 capas de filamentos (Figura 8) para que el simulador pudiese realizar un mallado

mas fino.
| I ||
T 110 11

Figura 8. Geometria a nivel de pared de monolito para el estudio de malla

A continuacién, se cred una malla general de la pieza (todos los dominios volumétricos)
utilizando los mallados automaticos de COMSOL, acordes con una simulacion fluidodinamica
(para fisicas de acustica o electromagnetismo las mallas automaticas son mas gruesas).
Después, se realizaron diferentes refinados de la malla general (B1-B8) para aumentar el
nuimero de elementos en los contornos de la pared (tetraedros que rodean el perimetro del
filamento catalitico) por ser esta zona interfacial la mas sensible a los cambios de las variables.
El parametro diferenciante entre las mallas B1-B8 es el factor de curvatura, variado entre 0,1y
0,29, respectivamente. Los pardmetros de malla se muestran en la Tabla 4 y la definicion
detallada de cada uno de ellos se encuentra en el Anexo A3. La Figura 9 muestra un ejemplo de

las mallas B1-B3.

A la hora de realizar el mallado completo del canal, se encontrd una limitacion de potencia de
calculo del hardware empleado. Por este motivo, se realizd un nuevo estudio de malla a nivel
de canal siguiendo el mismo procedimiento que el anterior. Las caracteristicas de estas nuevas

mallas (C1-C8) se encuentran en el Anexo A3.
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Tabla 4. Pardmetros de mallado a nivel de filamento

MALLA GENERAL Bl B2 B3 B4 B5 B6 B7 B8
Tamano maximo 0,0526 0,0367
elemento (mm)
Tamafo minimo 0,00992 0,00397
elemento (mm)
Tasa crecimiento 1,13 1,1
Factor curvatura 0,5 0,1 0,15 0,2 0,23 0,25 0,27 0,29 0,29
o
N¢ elementos 0,8 128 8 64 56 52 48 44 44
perimetro

Figura 9. Ejemplos de mallas en funcion del tamafio y nimero de los elementos tetraédricos

La variable principal de estudio en ambos fue la concentracion de fenol y su velocidad de
desaparicion global, por ser el reactante clave en la reaccién CWPO. El estudio de malla se
considerd finalizado cuando la concentracidon de fenol deja de variar significativamente en el
dominio de la geometria elegida, independientemente del grosor de la malla. Para la eleccién

de la malla mds adecuada se tuvieron en cuenta los siguientes criterios:

* Variacidn de la concentracion radial de fenol en el canal y filamento
* Variacién de la velocidad promedio de desaparicion de fenol
* Numero de elementos en el perimetro del filamento (30-60 minimo)

*  Compromiso tiempo de mallado y variacion de la concentracion

3.7. Plan de trabajo

En la Tabla 5 se resumen los estudios llevados a cabo en este Trabajo de Fin de Master con el
fin de modelar y simular el reactor monolitico y obtener un prototipo con la geometria de canal
mas adecuada. Los estudios se muestran dentro de subapartados siguiendo el orden ldgico de
realizacion: estudio y seleccién de la malla (51-S2), estudio fluidodindmico (S3-S4), simulacion
de la reaccién quimica y validacién del modelo (S5-S6) acoplando el flujo de fluidos con el
transporte de especies, extension del estudio para el andlisis de la transferencia de materia

externa (S7) e interna (S8). La influencia de la geometria se estudié en S3, S4, S6 y S8.

17



Todas las simulaciones se han clasificado en ocho bloques, pero en la practica alguno de los

blogues (S3-S6) necesité de simulaciones con estudios mas simples para realizar los barridos de

temperatura (T) y caudal (Q). Debido a la potencia de cédlculo necesaria, las simulaciones

convergieron mas facil y rapidamente con los barridos en archivos independientes.

Tabla 5. Plan de trabajo y simulaciones realizadas

SIMULACION OBJETIVO MODELOS o “FISICAS™ CONDICIONES DEL ESTUDIO GEOMETRIAS
Estudio de malla
Fluio de Fluid Barrido de mallas
i4 i ujo de Fluidos
s1 Seleccién preliminar de T (85°C) constante 90
la malla Transporte de Especies )
Q. (0,5 mL/min) const.
Fluio de Fluid Barrido de mallas
i4n fi ujo de Fluidos
9 Seleccién final de la T (85°C) constante 90
malla Transporte de Especies )
Q. (0,5 mL/min) const
Estudio Fluidodindmico — fisica sencilla
Estudio de la pérdida de
carga (presion) Barrido T (65,75, 852C)
S3 o Flujo de Fluidos 90, HCy RAD
Modelo fluidodindmico: Barrido Qi (0,125-2 mL/min)
perfil de velocidad
Visualizacion del Flujo de Fluidos T (852C) constante
S4 movimiento de 90, HCy RAD
particulas Rastreo de Particulas Q. (0,5 mL/min) const.
Simulacién Reaccién Quimica — acople de fenémenos de transporte
Obtencion della Flujo de Fluidos Barrido T (65,75, 85°C)
S5 constante cinetica ) ] 90
intrinseca Transporte de Especies  Barrido Qi (0,125-2 mL/min)
Simulacién del reactory
Hacid . Flujo de Fluidos Barrido T (65,75, 852C
<6 valld.aC|on del modelo: . ) . 90, HC y RAD
perfiles de Transporte de Especies  Barrido Qi (0,125-2 mL/min)
concentracion
Anadlisis de la Transferencia de Materia Externa
7 Control difusional con la  Flujo de Fluidos Barrido T extendido 90

temperatura Transporte de Especies

Q constante

Anélisis de |la Transferencia de Materia Interna

Efecto del espesor de la  Flujo de Fluidos

>8 pared del canal

Transporte de Especies

Barrido 6 (0,26-0,317 mm)
T (852C) constante
Q. (0,5 mL/min) const.

90 (HCy RAD)
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

En este apartado se presentan los resultados obtenidos en las diferentes simulaciones. Se

distinguen dos apartados principales: 4.1. Modelado del reactor y 4.2. Prototipado del reactor.

En el primero se interpretan y discuten los resultados simulados con la geometria 90, ademas

de la validacién del modelo CFD propuesto. En el segundo se compara el efecto de la geometria

del canal para elegir el mejor prototipo.

4.1. Modelado y simulaciéon del reactor monolitico

4.1.1. Mallado del reactor

Para las ocho mallas propuestas inicialmente (B1-B8) se obtuvieron los perfiles de

concentracion de fenol en la seccién transversal de la celda-canal. En el interior de la pared

catalitica (Figura 10-a) no se observan diferencias significativas de concentracién entre las

mallas: < 0,7 % entre los valores maximos (B3) y minimos (B8). La misma diferencia se observa

en la superficie de la pared y en la zona del canal abierto (Figura 10-b), aunque se diferencian

dos grupos B1-B3 y B4-B8. La velocidad de desaparicién promedio de fenol (Tabla 6) es

practicamente la misma para todas las mallas (diferencia maxima del 0,2%) por lo que no se ve

una influencia clara del grosor de malla. Asi, llegando al compromiso entre tiempo de calculo -

exactitud, las mallas B2-B8 serian validas. Sin embargo, por limitaciones del hardware, ninguna

de las mallas B se pudo extender al mallado completo del canal.

Tabla 6. Resultados del estudio de malla: tiempo de cdlculo y velocidad de desaparicion de fenol

MALLA

B1 B2

B3

B4

BS B6

B7

B8

Tiempo de célculo (min)

34,0 6,0

3,0

2,7

2,0 1,8

1,6
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Figura 10. Resultados del estudio de malla. Variacion de la concentracion de fenol en el interior de la
pared (a) y canal abierto (b) en funcion de la malla seleccionada
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El segundo estudio de malla se realizé a nivel de canal con la geometria completa (mallas C1-
C8). Para elegir la malla mds adecuada se evaluaron las concentraciones de fenol y peréxido de
hidrégeno a la salida (Figura 11-a), y el tiempo de célculo y nimero de elementos de perimetro
(Figura 11-b) en funciéon del nimero total de tetraedros creados en los dominios volumétricos
(mayor cuanto mas fina es la malla). Las mallas C5-C8 no se muestran ya que, al ser tan finas, se

necesitaron tiempos de convergencia muy largos (> 5 h) y no se obtuvieron resultados.

Para la eleccion de la malla se siguieron los mismos criterios que en el caso anterior. De acuerdo
a los datos de la Figura 11, a partir de la malla C2 no se observa variacion significativa en las
concentraciones, y llegando al compromiso tiempo de calculo-exactitud, se elige la malla C2

para el mallado definitivo del reactor monolitico (Figura 12).

34
3487,6 3485,9 3486,3 .
a ) [ IETIC PP . 07 RS SR Y ] b) 30 30
P e — o .
3975 3973 397,5 22 L 3288
Biesiiiaiinnnas L . . ’

.-@--- FENOL (mg/L) 57,8 . : : :
. @ Tiempo solucion (min)

Cin
S 3725 @ c H202 (mg/L 15,5 o .
IEl € " (me/L) RS A e #--- Elementos perimetro
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Figura 11. Concentracion de fenol y peroxido a la salida del canal (a), y tiempo de solucion y nimero de
elementos en el perimetro del filamento (b), en funcion del nimero total de elementos tetraédricos
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Figura 12. Imagen del mallado final del canal de monolito — malla C2

4.1.2. Simulacion fluidodinamica

En el estudio fluidodindmico se emplearon las ecuaciones (fisicas) de flujo de fluidos (Ecuacién
6 y 7) que describen el Flujo de Stokes, para analizar los perfiles de velocidad y la caida de
presién en el interior del canal de monolito. Primero se analizé de forma genérica el caso con la
geometria 90, caudal Q.= 0,5 mL/min y temperatura T = 85 °C, y a continuacion el efecto de la

variacion de las condiciones de operacion (caudal y temperatura).

20



u [mm/s]

a) Perfil de velocidad
En la Figura 13 se muestran los perfiles 2D de velocidad para el canal de monolito de seccién
ortogonal (90). A la entrada del canal, en los primeros 2 mm, se observa el desarrollo del perfil
parabdlico de velocidad. Las lineas de iso-velocidad (color negro) cambian de forma
describiendo el desarrollo de la capa limite fluidodinamica, que se mantiene en régimen laminar
a lo largo del canal. Ademas, el gradiente de color cambia pasando de una velocidad de 0,07
mm/s en toda la seccion de entrada del canal (perfil plano amarillo), a valores entre 0 - 0,12

mm/s (gama de colores de azul a rojo, respectivamente)

El color rojo intenso en el centro del canal indica el maximo de velocidad (0,12 mm/s) y el azul
oscuro en las paredes e interconexiones indica el minimo (cercano a 0). Esto Ultimo indica que
el fluido se encuentra estancado en las interconexiones y que no hay circulacién del fluido de
un canal a otro. A medida que el fluido avanza por el canal va perdiendo velocidad debido al
rozamiento con las paredes del monolito (filamentos cataliticos) y entre las propias capas del
fluido. A la salida del canal también se observa un cambio de velocidad con un ligero aumento

antes de abandonarlo.

z=0 z=19mm

Figura 13. Perfil de velocidad en la seccion longitudinal de un canal de monolito ortogonal (90)
Condiciones: Q=0,5mL/min y T=859C. Las lineas negras representan puntos con la misma velocidad.

En la Figura 14 se presenta el perfil de velocidad en la direccion radial, donde se observa
claramente la forma parabdlica. En la Figura 14 a), la linea discontinua negra representa el perfil
de velocidad plano cuando entra en el canal (up= 0,07 mm/s) y las lineas rosas/rojas indican el
desarrollo del perfil, dando lugar a un maximo de velocidad en el centro del canal (Umax = 2 Umedia
= 0,12 mm/s) y un minimo en las zonas cercanas a las paredes, llegando incluso a 0 en las
interconexiones. Las discontinuidades en algunas de estas curvas se producen porgue el corte
transversal aleatorio coincide con un plano en el que hay un filamento catalitico, dominio

espacial en el que la velocidad es nula (0). En la Figura 14 b), se observa que, una vez

desarrollado el perfil parabdlico, el gradiente de velocidad del fluido se va achatando conforme
avanza por el canal. Esta pérdida es mayor al principio, siendo (de media) del 1,62 %/mm en los
primeros 4 mm recorridos y del 0,77 %/mm en el resto del canal (% pérdida respecto al maximo

de velocidad, cuando estd completamente desarrollado, z =2 mm).
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Figura 14. Perfil de velocidad en la seccion transversal de un canal de monolito ortogonal (90). a) zona
de formacidn y b) zona de pérdida.
Condiciones: Q=0,5mL/min y T=85°C

b) Perfil de presion
La pérdida de velocidad estd estrechamente relacionada con la pérdida de presién, segin
indican las ecuaciones de Flujo de Stokes utilizadas en el modelo (Ecuacién 6 y 7) y otras
correlaciones empiricas como la ecuacion de Darcy-Weisbach (Ecuacion 12) para monolitos.

AP pr - u?

AF d
i) [Ec. 12] 4 =—-(1 0,045 - R -—C) [Ec. 13]
f o f=ge 1T L

L

dc: didmetro canal; w:velocidad media; L:longitud canal; Re:Reynolds; py:densidad fluido

En la Figura 15 se muestra la caida de presién simulada a lo largo del canal de monolito. A la
entrada del canal se observan las isobaras de color negro en forma de circulo, en las zonas
cercanas a la pared del canal, que corresponden con un mayor rozamiento y conllevan al
desarrollo del perfil parabdlico de velocidad. Estas isobaras se convierten en perfiles planos,
indicando que la caida de presion es uniforme en toda la seccién transversal de canal abierto.

Asi, se comprueba que el perfil de velocidad se mantiene parabdlico a lo largo de todo el canal.

Por otro lado, el gradiente de color indica que hay una pérdida de presion a medida que el fluido
avanza por el canal, provocando que el perfil parabdlico de velocidad se vaya achatando. Sin
embargo, la perdida maxima es de 45 mPa, despreciable frente a la presion de trabajo 1 atm =
101 kPa, como se esperaba al ser el fluido de trabajo un liquido. Ademas, la pérdida de presién
de este monolito de canales interconectados es aproximadamente la mitad que la pérdida
producida en un monolito de canales cerrados independientes con las mismas dimensiones
[52]. Esto se debe a que el monolito interconectado presenta menos material en la pared y, por

lo tanto, menos rozamiento.
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La caida de presidn se calculé tomando como referencia el punto final a la salida del canal donde
se considera que P=0 (manométrica). La presion total del sistema se establecié en la

atmosférica, P=1 atm, acorde con el sistema de reaccién experimental.

AP [mPa] z=0 z=4mm
as

40
35
£ 30
2s

{ 20

Figura 15. Perfil de presion en la seccion longitudinal de un canal de monolito ortogonal (90).
Condiciones: Q=0,5mL/min y T=852C. Las lineas negras representan isobaras

En la Figura 16 se muestra la caida de presion para las tres temperaturas (65, 75y 852C) y los
cinco caudales (0,125 - 2 mL/min). Como era esperable, segtin la Ecuacién 12, |a caida de presion
es mayor cuanto mayor es el caudal (hasta 124 mPa para 2 mL/min), ya que las moléculas se
mueven con mayor velocidad y el rozamiento con la estructura es mayor (AP o« u?). Sin embargo,
con la temperatura ocurre el efecto contrario, cuanto mayor es la temperatura menor es la
caida de presién. La diferencia mas grande es de 30 mPa entre 65-859C para un caudal de
2mL/min. Esto se explica porque la viscosidad y la densidad del liquido disminuyen con la

temperatura, y el rozamiento es menor (AP « p, u < 1/T).
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Figura 16. Caida de presion a la salida del canal de monolito 90 a diferentes condiciones de operacion

c) Rastreo de particulas
El rastreo de particulas permite ver la trayectoria que siguen un cierto nimero de particulas a
lo largo del canal. Se establecié un nimero de particulas concreto (50) que son liberadas a la
entrada del canal cada 20 segundos. Su densidad es similar a la molécula de fenol (1,07 g/cm?3)
y con didmetro adecuado (1 um) para que fuese apreciable en la animacién 3D. En la Figura 17

se muestran algunas de las capturas de la animacion 3D que se ha simulado para el monolito de
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geometria 90, 852C y 0,5 mL/min. Los fotogramas para el resto de tiempos y un link con el

contenido multimedia se muestran en el Anexo A4.

z=0mm ; z=40,5mm

Figura 17. Fotogramas del rastreo de particulas para diferentes tiempos.
Condiciones: Geometria 90, Q=0,5mL/min y T=85°C

En los fotogramas se observa como las particulas entran al canal y desarrollan el perfil
parabdlico inmediatamente y de forma ordenada. Siguiendo el gradiente de color, las particulas
en el centro del canal alcanzan el valor maximo de velocidad 0,12 mm/s (color rojo), mientras

gue aquellas pegadas a las paredes tienen baja velocidad, cercana a cero (color azul oscuro).

También se observa cémo, a medida que avanzan por el canal, las 20 moléculas liberadas en
cadaintervalo se redistribuyen en el canal y pierden el ordenamiento inicial, aunque el perfil de
velocidad sigue siendo parabdlico como se demostrd en los apartados anteriores, al tener en
cuenta todas las moléculas del fluido como conjunto. Algunas de las moléculas se estancan en
las interconexiones, quedando estaticas en la pared, y a los pocos segundos se reincorporan al
flujo convectivo del canal. Si se observa detenidamente la animacién, este fendmeno ocurre a
lo largo de todo el canal, pero es mas apreciable al principio, cerca del momento de la liberacién

de las particulas.

De este modo, se demuestra que la interaccidn de las moléculas con la estructura del monolito
y las interconexiones provoca un aumento en el tiempo de residencia en algunas de las

moléculas, debido al estancamiento momentaneo.
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4.1.3. Simulacién de la reaccién quimica

En este apartado se obtuvo, en primer lugar, la constante cinética intrinseca de la reacciéon de
desaparicion de fenol y peréxido de hidrogeno a partir de las constantes aparentes de la
reaccion CWPO obtenidas experimentalmente (Ecuacién 4 y 5). Para ello se acoplaron la fisica
de transferencia de materia (con reaccion quimica) y la de fisica de flujo de fluidos (Ecuacién 6-
9). Con esto, fue posible obtener los perfiles de concentracién de fenol y perédxido en el canal
abierto y en el interior de los poros de la pared catalitica, tanto en la direccion radial (seccion

transversal) como axial (seccién longitudinal) del canal.

a) Obtencion de la constante cinética intrinseca
En el modelo CFD propuesto se distinguen dos dominios volumétricos y solo en uno de ellos
(pared catalitica) se definid que tenia lugar la reaccién quimica. Las constantes cinéticas
experimentales (Ecuacion 4 y 5) son aparentes y engloban los fendmenos de reaccién quimica
y transferencia de materia, que se pueden expresar como una combinacion de resistencias en
serie (Ecuacion 11). Por lo tanto, la constante cinética intrinseca que describe la reaccion
quimica en el dominio de pared (1 - kg;y) se desconoce y no es la misma que la aparente

experimental (Kgpp gxp)-

Para obtener la constante cinética intrinseca, se realizd un calculo iterativo (detallado en el
Anexo A5) en el que se introdujo el valor de la constante aparente como valor inicial. Los
resultados de concentracion de fenol y perdxido a la salida obtenidos con la simulacién CFD se
compararon con los experimentales y el valor de la constante cinética introducida se fue
modificando hasta que dichas concentraciones coincidieron. Mediante una regresién lineal de
los datos de kgjy se obtuvieron las expresiones de las constantes intrinsecas de reaccién de
fenol y perdxido, que se muestran en la Tabla 7. Las regresiones lineales se muestran en el

Anexo A5.

Tabla 7. Relacidn de las constantes aparentes, de transferencia de materia e intrinsecas

Especie kapp [L-gcar™*h™] kgin [L-gear™h™]
—4885 —5391
FENOL 1,05 - 10* - exp( ) 6,19 - 10* - exp( )
PEROXIDODE o —6263 105 —6646
HIDROGENO ,83-10° - exp( ) 7,07 - 10> - exp( )

Con los valores de kypp v kg;y que reprodujeron los resultados experimentales y con la
Ecuacidn 11, se pudieron calcular los valores de los coeficientes de transferencia de materia

(krma,) mostrados la Tabla 8 junto con los valores de las otras constantes en cada caso.
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Tabla 8. Constantes aparentes, intrinsecas y de transferencia de materia de fenol y peréxido de hidrégeno

T Q. FENOL PEROXIDO DE HIDROGENO

(mL/min) | kaep(s?)  kann(s?)  kwrav(s?) | kaee(s?)  kawn(s?)  kwrav (s?)

0,125 | 8,08E-04 6,96E-03 | 2,37E-04 3,82E-03

0,250 | 813E-04 7,39E-03 | 2,38E-04 3,96E-03

65 0500 | 815E-04 9,14F-04 7,56E-03 | 2,38E-04 2,53E-04  3,99E-03
1,000 | 8,18E-04 7,826-03 | 2,39E-04 4,25E-03

2,000 | 827E-04 8,72E-03 | 2,42E-04 5,81E-03

0,125 | 1,23E-03 8,31E-03 | 4,08E-04 4,82E-03

0,250 | 1,24E-03 8,92E-03 | 4,09E-04 5,02E-03

75 0500 | 1,256-03 1,456-03 9,17E-03 | 4,09E-04 4,456-04 5,09E-03
1,000 | 1,25E-03 9,45E-03 | 4,11E-04 5,33E-03

2,000 | 1,26E-03 9,87E-03 | 4,14E-04 6,00E-03

0,125 | 1,81E-03 9,61E-03 | 6,71E-04 5,83E-03

0,250 | 1,84E-03 1,05E-02 | 6,75E-04 6,09E-03

85 0500 | 1,85E-03 223603 1,08E-02 | 6,76E-04 7,59E-04 6,21E-03
1,000 | 1,85E-03 1,11E-02 | 6,78E-04 6,35E-03

2,000 | 1,87E-03 1,16E-02 | 6,84E-04 6,98E-03

La Figura 18 muestra un grafico de paridad entre los valores de concentracién de salida de fenol
y peroxido simulados con CFD y los experimentales. Los puntos simulados con CFD simulan

correctamente la experimentacion, quedando validado el modelo propuesto.
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Figura 18. Comparacion entre los valores simulados con CFD y los resultados experimentales, para las
concentraciones de fenol (a) y perdxido (b) a la salida del monolito 90

b) Flujo difusivo y convectivo
En la Figura 19 se muestran el flujo convectivo (a) y difusivo (b) de fenol. En la direccién radial
se observa claramente como el flujo convectivo tiene una mayor magnitud (hasta 0,01 mg-cm”
2.51) en el centro del canal abierto, donde se vio que la velocidad era maxima; que en las
interconexiones donde el fluido estd estancado. En la direccidon axial, el flujo convectivo va

disminuyendo debido a la pérdida progresiva de velocidad.
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z=0mm

z=0mm

En cuanto al flujo difusivo, se aprecia como en el centro del canal abierto es minimo (0-0,5 -10°
> mg-cm?-st) y aumenta su valor hasta un maximo de 4 -10° mg-cm%s?t en el perimetro que
rodea los filamentos (pared catalitica). Esto se debe a que en dicha zona se encuentra la
interfase L-S y es donde se produce la transferencia de materia por el salto de concentracion
entre el interior y el exterior de la pared. Ademas, con el gradiente de colores mostrado se
observa claramente como se desarrolla la capa limite laminar desde la entrada (zona roja-
amarilla) del canal, y que se mantiene hasta el final (azul claro). En el interior de la pared también
se observa el gradiente de difusion opuesto al del canal abierto, indicando que esta teniendo

lugar la reaccién quimica.

a) FLUJO CONVECTIVO

Flujo [mg-cm2:5]
CONVECTIVO DIFUSIVO

107 x10°

b) FLUJO DIFUSIVO z=4mm
’\'v‘-v'"vvv-vvv-v'vv

>3 TRseES x
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N —— 1 35
3
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td2s
o
{ B o b2
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1
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0.5
0

Figura 19. Perfiles de flujo convectivo (a) y difusivo (b) de fenol en el canal abierto y en la pared.
Condiciones: Q=0,5 mL/min y T=85°C

c) Perfiles radial y axial de concentracidon
En la Figura 20 se muestran los perfiles de concentracién de fenol para las tres temperaturas
de estudio, en la seccion transversal del canal 90. Se observa la existencia de cierto perfil radial
de concentracion en el canal abierto y sobre todo dentro del filamento catalitico (pared). En el
canal abierto no tiene lugar la reaccion quimica por lo que la variacién en el perfil entre el centro
del canal y la superficie catalitica es baja (3% respecto al centro), y se debe fundamentalmente
al flujo convectivo vy al transporte de especies por difusion molecular. Esta diferencia no es
significativa y es lo que hace que el sistema se pueda modelar como flujo piston a efectos de la
concentracion (frente de avance plano) aunque realmente si exista un perfil parabdlico tanto
de concentracion como de velocidad. Lo mismo ocurre con el peréxido (perfiles en el Anexo
AB6). El corte transversal se realizé en una longitud del reactor (z) cercana a la entrada del canal

porque es donde el perfil parabdlico (velocidad y concentracién) es mas acentuado.

Al pasar al interior del filamento se observa una caida brusca de concentracién debida a dos
fendmenos: cambio de difusién molecular a difusion efectiva segin el modelado

pseudohomogéneo de pared, y a la desaparicion de especies por reaccidon quimica en dicho
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dominio. La diferencia maxima observada entre la superficie y centro del filamento es de un

15%. La difusién interna se estudiara en el apartado 4.1.5.
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Figura 20. Perfiles de concentracion de fenol en la seccion transversal de monolito
Condiciones: diferentes temperaturas de operacién y Q = 0,125 mL/min

En la Figura 21 a) se representan las isosuperficies de concentracién donde se observa el perfil
parabdlico de concentracion y como el fenol disminuye su concentracién a medida que avanza
por el canal. Sin embargo, la amplitud de la parabola es de solo 4mm, validando de nuevo la
asuncién de Flujo Piston. En la Figura 21 b) se muestra una ampliacion de la pared cercana a la
entrada del canal donde todavia hay altas concentraciones de fenol (900 mg/L) en el canal
abierto (color rojo) y mas bajas (500-700 mg/L) en el interior de la pared (color amarillo-azul).
Ademas, en las esquinas del canal (cruces entre filamentos) el color azul intenso indica que la
concentracion es mucho mas baja (0-100 mg/L). Esto confirma el efecto combinado de la
reaccion quimica y la difusién efectiva de fenol en el poro. Si no hubiese reaccion, todo el poro

apareceria de color rojo (en estado estacionario) con la concentracion maxima de 1000 mg/L.

C[mg/L]

1000

Cruces de
o0 filamentos

Figura 21. Perfiles de concentracion de fenol en el canal y filamento
Condiciones: Q=0,5mL/min y T=852C
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4.1.4. Analisis de la transferencia de materia externa

En este apartado se propone una correlacion para estimar los coeficientes de transferencia de
materia en funcion de las condiciones de operacién (temperatura y caudal) y las dimensiones

del canal, y se estudia como afectan estos al sistema de reaccién estudiado.

a) Propuesta correlacién de transferencia de materia
Los coeficientes de transferencia de materia externa k. para el monolito 90 (recogidos en la
Tabla 8) se obtuvieron junto con la constante cinética intrinseca. Dada la novedad de los
monolitos de canales interconectados utilizados en sistemas liquido-sélido, no existen muchas
correlaciones empiricas con las que se puedan estimar los coeficientes directamente. Corbel et
al. [38] obtuvieron coeficientes kp del mismo orden de magnitud (103 mm/s) para un
microcanal con el doble de didmetro, trabajando en fase liquida pero con Reynolds superiores,

entre 0,6 — 4.

Por esto, se propone una correlacién empirica para estimar los coeficientes a partir de los
numeros adimensionales de Reynolds (Re) y Schmidt (Sc) que engloban los efectos de caudal y
temperatura segun la Ecuacidon 14 y 15. Esto tendra utilidad en el prototipado de reactores

monoliticos con las mismas caracteristicas y condiciones de operacion.

La mayoria de las correlaciones encontradas en la literatura para otro tipo de sistemas [32, 37,
39] son de la forma mostrada en la Ecuacion 17. Segun esta, el nimero de Sherwood (Sh) es
directamente proporcional al Re y al Sc, elevados a un exponente caracteristico del sistema de
reaccion. Ademas, el Sh es proporcional a la relacién didmetro hidraulico / longitud de canal

(dn/L) que englobaria el factor geométrico.

u-dp-p U
Re=—""1" Sc=——
N u [Ec. 14] p D [Ec. 15]
kMT . dh d Y
Sh=——_" —(Zh) . . ScB
D [Ec. 16] Sh = (L ) Re®-Sc [Ec. 17]

Para obtener los parametros a, [ y y se realizaron diferentes regresiones de los datos
simulados. Primero una regresion no lineal de tipo potencial del nimero de Sherwood en
funcién del nimero de Reynolds (Figura 22) para obtener a. El Sherwood se calculd con los

coeficientes de materia obtenidos de la simulacion CFD.

En dicha figura se observa un aumento del nimero de Sherwood (y en consecuencia del
coeficiente de transferencia de materia) con el caudal de operacién, indicando que una mayor

velocidad mejora la transferencia de materia externa. Existe ademds una curva para cada

29



temperatura, donde se observa que cuando mas alta es la temperatura, mayor es el nUmero de

Sherwood y mejor la transferencia de materia. La reduccién de la densidad y viscosidad del

fluido (agua) facilitan el movimiento de las moléculas de fenol y peréxido en el medio.

1,8

a) b) PEROXIDO
1,7 .
L6 | e
., \\‘:t‘.g ......... y=1,7206x‘1063 1’5 “-“.-‘ ......... "‘_1._",“..u..u..“u»....“‘..
- __-"" ol R?=0,9312 - .A ....................... y = 1,6745x005%
f,.."_"..' y = 1,7079,00551 wnlh :l ......... O Lttt R2 = 0,9041
& R?=0,9676 1,3 | & ,. Y= 1,5620,00%5
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Re Sh =A- Re® Re

Figura 22. Numero de Sherwood en funcion del nimero de Reynolds para fenol (a) y perdxido (b) a

diferentes temperaturas

Los parametros de ajuste de la curvas se muestran en la Tabla 9, junto con el nimero de Schmidt

calculado para cada temperatura, que no depende del caudal. Como el efecto del caudal sobre

el niumero de Sherwood tiene que ser practicamente el mismo para las dos especies y las tres

temperaturas, se realiza la media del valor del exponente & = 0,054.

Tabla 9. Parametros de ajuste obtenidos de la
regresion no lineal de la Figura 22

FENOL PEROXIDO
91;:) Sc A a Sc A o
65 | 282,7 | 1,663 | 0,053 | 469,7 | 1,466 | 0,046
75 | 210,1 | 1,708 | 0,058 | 350,2 | 1,563 | 0,045
85 | 160,6 | 1,721 | 0,061 | 267,7 | 1,675 | 0,058

1,80

1,75

¢ e y=3,8629x0154
PS R?=0,8673

A=B-ScP |
145

150 200 250 300 350 400 450 500
Sc

Figura 23. Dependencia del pardmetro A con el n® de Schmidt

Estos datos ahora se usan para obtener la dependencia de A con el Schmidt (Figura 23). De la

nueva regresion lineal se obtiene el valor de f = —0,154 y el valor pre exponencial B que se

transforma para obtener el exponente y = —0,359 relacionado con la geometria.

Asi, se obtiene la correlacién mostrada en la Ecuacion 18. Para observar la exactitud de la

correlacion, se representa el Sherwood frente al Reynolds por el Schmidt con sus respectivos

exponentes. El resultado es una nube de puntos (Figura 24) que se ajustan a una recta, con un

R?=0,886 que se considera adecuado y valido para el alcance de este estudio.
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4.\ 0359
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L y = 3,3817x + 0,1857

R® = 0,8862

0,32 0,34 0,36 0,38 0,4 0,42 0,44 0,46
Re®-ScP

Figura 24. Valores del numero de Sherwood obtenidos por CFD y calculados con la correlacion
propuesta

b) Control de la difusion externa
La correlaciéon propuesta se obtuvo sabiendo que la transferencia de materia no es muy
significativa (no es la etapa limitante), por lo que los valores de los coeficientes de transferencia
de materia son considerablemente mayores que la constante cinética intrinseca. Sin embargo,
para conocer el grado de influencia que la difusidon externa puede tener en el proceso si se
trabaja con condiciones de temperatura superiores a los 1009C. Se realizd una simulacion con

un barrido de temperatura de operacion entre 25-145 2C a intervalos de 102C.

En la Figura 25 a) se representa la constante de reaccion aparente del fenol (kapp), calculada
aplicando el modelo de Flujo Piston, frente a la temperatura. Ademas, se incluye la
representacion de la constante cinética intrinseca (kkn), aquella que serfa la constante del

sistema de reaccion si no hubiese limitacién alguna.
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Figura 25. Constantes cinéticas de fenol frente a la temperatura (a) y grafico de paridad entre
constantes aparentes y e intrinsecas (b)

A partir de los 852C, la constante aparente se despega de la de la intrinseca debido a una

limitacion por transferencia de materia externa. El control dejaria de ser mayormente cinético
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y habria una contribucion de la difusion externa como indican los porcentajes de la Figura 25
b), entre 23 —45 % en el intervalo 95 — 145 2C. Mientras que la constante cinética aumenta de
forma exponencial con la temperatura, el coeficiente de transferencia de materia aumenta de
forma potencial (segln la Figura 23). Este crecimiento es, en proporcién, menor y hace que la
etapa de transferencia de materia sea mas lenta que la propia cinética quimica, explicando asi
el aumento del control difusional con la temperatura. En el intervalo experimental 65-75-859C,
la contribucion de la transferencia de materia a la resistencia global es de 16-18-20 %,

respectivamente.

4.1.5. Analisis de la transferencia de materia interna

El analisis de la transferencia de materia interna consistio en estudiar los perfiles de
concentracion de fenol (y peroxido) en el interior del filamento catalitico. La pared catalitica y
sus poros se modelaron como un sélido pseudohomogéneo, es decir, como un solo dominio
espacial que tiene en cuenta las propiedades efectivas del fluido de trabajo. El balance de
materia a escala microscépica del modelo (Ecuacion 9) utiliza la difusividad efectiva calculada
por el software CFD como se muestra en la Ecuacidon 19, con la difusividad molecular (Dm) segun

la temperatura, la porosidad de particula (&,=0,13) y tortuosidad (=2).

Do = Dp, - — [Ec. 19]

El fendmeno de difusion interna es independiente de la posicién axial (z) y del caudal de
operacién, como se muestra en la Figura 26 a). Las propiedades efectivas son constantes en
todo el canal y no hay conveccion en el interior del poro segin el modelo propuesto. El factor
de efectividad de la figura se ha calculado como la concentracién de la especie en un punto del

interior de la pared dividido por la concentracion maxima de la misma, en la superficie.

El fenol presenta unos factores de efectividad menores (0,85 en el centro de la pared) que el
peroxido (0,91). Esto se explica porque el fenol tiene una concentracion en el medio menor que
el peroxido, una constante de reaccidn y coeficiente de difusividad mas altos, haciendo que la

concentracion en el interior de la pared (filamento) sea menor.

Para analizar el efecto de la temperatura, se toman los valores de factor de efectividad mas
bajos, correspondiente con el centro de la pared (filamento), donde la limitacién por difusién
interna es maxima. Asi, en la Figura 26 b) se observa como un aumento de la temperatura de
operacién tiene un efecto negativo sobre el factor de efectividad interno para ambas especies

(decrece). Los factores de efectividad obtenidos mediante CFD para el intervalo 65-75-85 2C
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han sido de 0,90-0,88-0,85 para el fenol y de 0,95-0,93-0,90 para el perodxido de hidrégeno,

respectivamente.
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Figura 26. Factor de efectividad interno. a) en funcion de la posicion en el interior de la pared (85°C y
0,5 mL/min). b) en funcidn de la temperatura (0,5 mL/min; centro de la pared)

El factor de efectividad interno (n) se puede calcular de forma tedrica a partir de la Ecuacion 20
y 21. Segln estas expresiones empiricas, el mddulo de Thiele (¢p) depende de la constante
cinética de reaccion (k,, [s™1]) y de la difusion efectiva (D,), estos dos Ultimos dependientes a

su vez de la temperatura de operacion.

1
ky
p=L- \Eg [Ec. 20] n= tanh é [Ec. 21]

Mientras que la constante cinética tiene una dependencia exponencial a la inversa de la
temperatura (Arrhenius), la difusividad molecular tiene una dependencia lineal proporcional a
la temperatura (Ec. Wilke-Chang para difusividades moleculares en fase liquida [25]). Por ello,
la constante cinética aumenta en mayor proporcién que la difusividad efectiva, aumentando el
maddulo de Thiele y, en consecuencia, reduciendo el factor de efectividad. En la Figura 26 b)
también se muestran los factores de efectividad obtenidos mediante el uso de estas dos
ecuaciones observandose una pequefia diferencia del 1-1,8% entre los valores CFD y tedricos,
gue se atribuye a la calidad de la malla CFD y al hecho de que la Ecuacién 21 es una aproximacion

de la resolucion numérica del balance de materia en el poro.

Una vez estudiadas la reaccion quimica y la transferencia de materia externa e interna, y
comparados los resultados simulados con CFD y los experimentales, queda validado el modelo
propuesto con las ecuaciones de la Tabla 2 y las expresiones cinéticas de la Tabla 7. En la Figura
27 se muestran los perfiles de concentracién simulados con CFD junto a los puntos

experimentales.
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Figura 27. Perfiles de concentracion de fenol (a) y peroxido de hidrégeno (b) a la salida del monolito, en
funcidn del tiempo espacial

4.2. Prototipado del reactor monolitico

En este apartado se compara el efecto que tienen las diferentes geometrias del canal del
monolito (90, RAD y HC) en la simulacién fluidodinamica (pérdida de presion, pérdida de
velocidad y tiempo de residencia), y en la simulacion multifisica de la reaccion quimica con
transporte de materia acoplados. El objetivo es encontrar el prototipo de reactor que ofrece los
mejores resultados de conversién de fenol, teniendo en cuenta aspectos como el caudal de flujo

para que sea viable su escalado y aplicacién industrial en un futuro.

4.2.1. Simulacidn fluidodinamica
En la Figura 28 se observa cémo, ademas del caudal y la temperatura (ya estudiados), la
geometria del canal juega un papel importante en la fluidodindmica del sistema. En los canales
HC la perdida de carga es siempre mayor (max. 135 mPa) que en los canales 90 (max. 124 mPa)
y, a su vez, mayor que los RAD (107 mPa). Con la Ec de Darcy-Weisbach (Ecuacion 12), se puede
realizar un ajuste a los datos simulados para obtener el factor de correccidon geométrico AF de
la ecuacion del factor de friccion (Ecuacion 13) para las tres geometrias de canales
interconectados. Para un canal cerrado de seccién ortogonal se sabe que el factor AF es de
56,92 [27] y tras hacer la regresion lineal (ver Anexo A7) se obtienen valores de 49,52 (90);

53,83 (HC) y 42,58 (RAD) para las geometrias estudiadas.

En la Figura 29 se muestran las velocidades de salida de los canales de monolito. Por
conveniencia solo se muestran a 852C ya que tiene el mismo efecto para las otras dos
temperaturas, comprobado en los perfiles de presion. La velocidad media (u) a la salida para la
geometria HC es aproximadamente un 47% menor que a la entrada, mientras que para las
geometrias 90 y RAD son un 17 y 11% menores, respectivamente, siendo la mitad de este

porcentaje el aumento en el tiempo de residencia (tomando la velocidad media a lo largo del
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canal). La geometria HC destaca por este efecto, siendo la pérdida 3-4 veces superior a las otras

dos geometrias.
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operacion y geometrias de canal diferentes geometrias y caudales (852C)

La diferencia en las pérdidas a lo largo del canal (Figura 30) se explica por la forma interna de la
geometria. Los canales 90 y RAD se crean mediante la superposicién de 2 capas de filamentos
gue cierran un ciclo de impresion, quedando las interconexiones y los filamentos enfrentados

dos a dos, como se mostré en la Figura 7

u[mm/s]

01

Figura 30. Perfiles de velocidad en la seccion transversal de los canales de monolito para las
geometrias 90 (a), HC (b) y RAD (c).
Condiciones: Q=0,5mL/min y T=852C

Sin embargo, el canal triangular (HC) se crea con la superposicién de 3 capas de filamentos que
cierran un ciclo de impresién, dejando interconexiones el doble de anchas y no enfrentadas dos
a dos. Esto provoca una desviacion de las capas del fluido que hace que la perdida de presiény
de velocidad no sea uniforme en la seccidn transversal del canal. La Figura 31 a) muestra como
el perfil parabdlico de velocidad en HC se desvia hacia la izquierda y aumenta ligeramente el
valor, en los primeros 3 mm recorridos. La Figura 31 b) muestra como el perfil se achata y oscila
en la direccion radial a medida que el fluido avanza. De esta manera, un mayor ndmero de
moléculas entran en los huecos de las interconexiones o poros de la pared aumentando el

tiempo de residencia.
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Figura 31. Perfil de velocidad en la seccion transversal de un canal de monolito triangular (HC)
Condiciones: Q=0,5mL/min y T=85°C

4.2.2. Simulacién de la reaccién quimica
En la Figura 32 a)-c) se muestran los perfiles de concentraciéon de fenol modelados con CFD
frente al tiempo espacial. Los perfiles de perdéxido se muestran en el Anexo A8. Con las
geometrias 90 y RAD se obtuvieron resultados de concentracién a la salida parecidos entre si
(RAD un 8-10% mas de conversién) para ambas especies. Sin embargo, con la geometria HC se
obtienen concentraciones de fenol y perdxido significativamente mas bajas (mayor conversion).
Para las tres temperaturas estudiadas y operando a caudales de 1-2 mL/min, la geometria HC
proporciona un aumento de conversion de hasta un 50-70 % (respecto a la de 90) en ambas
especies. Para los caudales de 0,125-0,5 mL/min el aumento de conversién es menos
significativo (1-60 %). Una temperatura de operacién mas alta sigue proporcionando mayor
conversion a la salida para ambas especies, como se muestra en la Figura 32 d) y como se

estudié en el apartado 4.1.3.

Una posible explicacién de por qué el monolito HC operando a caudales intermedios-altos
ofrece mejores resultados que el resto es que se alcanza un compromiso entre el tiempo de
residencia y la transferencia de materia externa. En estas condiciones, hay un mayor nimero
de moléculas que entran a los poros del catalizador y reaccionan, y al mismo tiempo los
coeficientes de transferencia de materia son los suficientemente altos para que opongan una

baja resistencia y esta etapa no controle el proceso (limitacion baja).
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Figura 32. Concentracion de fenol a la salida del monolito en funcion del tiempo espacial: 85°C (a),
75eC (b) y 65°C (c). d) comparacion de la misma variable a caudal constante

Otra explicacion surge del efecto que tiene la superficie interfacial especifica (a,) del monolito
(ver Tabla 3). Cuanto mas alto sea el valor de a,,, mayor superficie de contacto habra y mejor
serd la transferencia de materia en la interfase L-S. Los reactantes tienen mayor superficie de

acceso al interior de los poros por unidad de volumen de celda.

Aparentemente, la superficie interfacial de un canal de geometria 90 (177 mm?) es mayor que
la de HC (108 mm?) y que la RAD (112 mm?), pero al obtener el pardametro a,, celda, HC y 90
tienen el mismo valor (en torno a 3,0) y la geometria RAD tiene un valor mas bajo (2,4). Esto se
debe al tamafio y forma de impresion de las estructuras, las 3 capas de la geometria HC dan
lugar a menor superficie interfacial pero también menor volumen de celda, dada por el menor
didmetro de esta. Ademas, la geometria RAD presenta zonas macizas de catalizador en una

seccion circular en el centro del monolito que reducen el pardmetro a,, celda (ver Figura 6)

Por otro lado, dado que el didmetro (y por lo tanto la seccién) de celda para HC es menor que
las otras dos, el monolito HC tiene una mayor densidad de canales por unidad de superficie
transversal (71 celdas/cm?). Para comprender mejor esto, el parametro a,, celda se transformé
a a,, monolito dividiendo por la seccion de celda y multiplicando por la seccién transversal total
de monolito (la circular, igual para las tres geometrias). Asi, se observan mas claramente las

diferencias y se comprueba que la geometria HC tiene un valor a, monolito de 390 mm?,
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mucho mayor que las otras dos (252-279 mm™), explicando que la estructura HC proporcione

mavyor acceso a los centros activos y de lugar a una mayor conversion de fenol a la salida.

4.2.3. Efecto del espesor de la pared
El espesor de los filamentos cataliticos (pared) de los prototipos impresos en 3D es ligeramente
diferente (Tabla 3) y asi se disefiaron en CAD para las simulaciones. Para observar si este hecho
tiene algun efecto significativo, se crearon dos nuevas geometrias de canal 90 cuyos espesores
de pared corresponden a los de las geometrias RAD y HC. Asi, manteniendo el resto de variables

constantes se evalla Unicamente el efecto del espesor.

La Figura 33 muestra el factor de efectividad en funcién de la posicién radial en el interior del
filamento. Efectivamente, cuanto mayor es el espesor total, menor factor de efectividad se
obtiene y mayor limitacion interna ya que hay mas diferencia de concentracion con la superficie.

1,02 Tabla 10. Concentracidn de fenol a la salida del canal

1,00 .z )
008 90 en funcion del espesor del filamento

0,96

FACTOR EFECTIVIDAD INTERNO, n

0,94 Espesor concentraciéon Conversién
§§§ filamento fenol SALIDA  fenol SALIDA
038 (mm) (mg/L) (%)

o 0,260 390,9 60,9

g::é 0,289 330,6 66,9

0,78 0,317 283,1 71,7

0,76
0 0,02 004 006 0,08 0,1 012 0,14 0,16

. NOTA: Este estudio se realizd con una geometria mas
POSICION RADIAL [mm]

corta para poder realizar un mallado mas fino vy
Figura 33. Concentracion de fenol en el interior del poro para disminuir un posible error que fuese mas grande que
diferentes espesores totales de filamento el propio efecto a estudiar.

Sin embargo, la conversién global obtenida a la salida del canal (Tabla 10) es mayor para las
geometrias de filamentos mds anchos. Una posible explicacidon es que los reactantes tienen un
mayor tiempo de contacto con el catalizador en los filamentos HC al ser mas anchos (0,317
mm). De los datos se observa que para el mismo incremento de espesor (0,029 mm) en ambos
casos, el aumento en conversion es de 6y 4,8 unidades porcentuales, respectivamente. De esto
se deduce que controlando el espesor se puede llegar a un compromiso entre la limitacién por
difusion interna y el aumento de conversion global, como ocurre en el prototipo de geometria

de canal HC.
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5. CONCLUSIONES

En este Trabajo de Fin de Master se ha llegado a las siguientes conclusiones:

Se ha realizado con éxito el MODELADO CFD del sistema de reaccion experimental de la reaccion

CWPO de fenol con monolitos de canales interconectados de seccion cuadrada (90).

e Las ecuaciones del modelo CFD validado que describen el comportamiento fluidodinamico,
la transferencia de materia en el canal y en el interior de la pared, y la reaccién quimica de

fenol y peroxido de hidrégeno se recogen en la Tabla 11.

Tabla 11. Ecuaciones del modelo CFD validado

Fenémeno / Fisica Dominio Ecuacién

Flujo de Fluidos Canal 0=p-Vu=V-[-pl+pu(Vu+ (Vu)T)|+F [Ec.6]

Flujo Stokes abierto V-(pu) =0 [Ec. 7]
Canal V-(=D;Vc;)) +u-Vc; =0 [Ec. 8]
Transferenciade  abierto conveccion + difusion externa '
materia Pared V- (=DieVe;) = R
. e N - . [Ec. 9]
) y ) catalitica difusion efectiva interna + reaccion quimica
Reaccion Quimica
mg 1 . —-5391 mg
RFENOL 7’1 — 6,19 * 10 * eXp T * CFENOL I:T:I [EC 22]
Transporte de Year
Especies Diluidas mg —6646 mg
Rit202 [m] =7,07-105 - exp( - ) + Chiz02 [T] [Ec. 23]

e Encuanto a la fluidodindmica, se ha se ha comprobado que no hay circulacién del fluido de
un canal a otro, a pesar de la existencia de interconexiones en el monolito. El rastreo de
particulas permitié observar que las moléculas entran a las interconexiones, permanecen
estancadas un tiempo y se reincorporan a la corriente de fluido en el canal aumentando su
tiempo de residencia; o bien entran directamente a los poros y reaccionan. Ademas, el Flujo
de Stokes impuesto en el modelo provoca el desarrollo de una capa limite laminar y un perfil
parabdlico de velocidad y, aun asi, el sistema se puede modelar como Flujo Pistén a efectos

de concentracién.

e En cuanto a la transferencia de materia externa, se ha obtenido una correlacién empirica
(Ecuacion 18) para estimar los coeficientes de transferencia de materia externa en
monolitos de canales interconectados de seccion cuadrada (90). Esta correlacién es vélida

para el Intervalo de condiciones de operacion estudiado T = 65-85 2Cy Q; = 0,125-2 mL/min.
oy ~0359

Sh= (_h) . Re005% . 5—0154 [Ec. 18]
L
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En el intervalo de condiciones experimentales (65-85 2C) la contribucién de la transferencia
de materia a la resistencia total es inferior al 20%, mientras que para temperaturas de 100-

145 2C aumenta hasta el 23-45 %.

e En cuanto a la transferencia de materia interna, se ha obtenido un valor del factor de
efectividad en el centro de la pared entre 0,92-0,85 (fenol) y 0,95-0,90 (perdxido de

hidrégeno) para el intervalo 65-85 2C.

En el PROTOTIPADO, se ha encontrado que los monolitos HC de canales triangulares ofrecen los

mejores resultados, hasta un 40-60 % mas de eliminacion de fenol que los monolitos 90.

e La pérdida de presién en canales interconectados se puede modelar con la ecuacion de
Darcy-Weisbach para la que se han obtenido coeficientes geométricos AF de 49.5, 53.8 y
42.6 para 90, HC y RAD, respectivamente. La pérdida de velocidad es 3-4 veces mayor en la
geometria HC que en RAD y 90 debido a la disposicién alterna de las interconexiones,

aumentando hasta un 24% el tiempo de residencia en el canal.

e El monolito HC tiene mayor superficie interfacial especifica gracias a la mayor densidad de
celda, dada por el mayor grosor del filamento y menor didmetro de celda. El mayor espesor
provoca una limitacién interna mayor, pero al mismo tiempo proporciona mayor masa de

catalizador en contacto con los reactantes.

e Asi pues, los efectos combinados de mayor tiempo de residencia, mayor superficie
interfacial y mayor contacto con el catalizador en el interior del poro, hacen el prototipo HC

el mas idoneo de los tres para la eliminacion de fenol.

Para estudios posteriores, se propone lo siguiente: un hardware con mayor potencia de célculo,
considerar todo el conjunto de reacciones secundarias y acoplar la transferencia de calor,
especialmente para sistemas en los que los reactantes no estén tan diluidos. Para el prototipado
se propone estudiar mas geometrias de canales interconectados y su comparacion con canales

aislados, y encontrar el punto dptimo entre espesor de pared y conversion global.
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ANEXOS

Al.Propiedades fisicas del agua, fenol y peréxido a diferentes temperaturas

Tabla Al. Propiedades fisicas del agua, fenol y peroxido

D fenol D perdxido

T(QC) (mmZ/S) (mmz/s) P (kg/m3) u(kg/mzs)
25 4,07E-04 2,53E-04 997,0 9,00E-04
35 6,97E-04 4,25E-04 994,1 7,25E-04
45 9,87E-04 5,98E-04 990,2 6,00E-04
55 1,28E-03 7,70E-04 985,7 5,07E-04
65 1,57E-03 9,45E-04 980,6 4,35E-04
75 1,85E-03 1,11E-03 974,9 3,79E-04
85 2,15E-03 1,29E-03 968,6 3,34E-04
95 2,44E-03 1,46E-03 961,9 2,98E-04
105 2,73E-03 1,63E-03 954,9 2,69E-04
115 3,02E-03 1,81E-03 947,3 2,43E-04
125 3,31E-03 1,98E-03 939,2 2,22E-04
135 3,60E-03 2,15E-03 931,4 2,06E-04
145 3,89E-03 2,32E-03 922,5 1,91E-04

NOTA: para el agua a mas de 1002C, se aumenta la presidn del sistema para que se mantenga el
estado liquido.

A2.Detalle de las ecuaciones del modelo CFD propuesto

Flujo de Fluidos

La fisica de flujo de fluidos resuelve las ecuaciones de Navier-Stokes, ecuaciones diferenciales
en las tres dimensiones. La Ecuacién 6 indica que el fluido de trabajo es incompresible y Ia
variacion de la densidad se considera despreciable. La Ecuacidn 7 representa la conservacion
del momento, también para fluidos incompresibles. El primer término de la Ecuacién 7
representa el cambio o gradiente de velocidad, el segundo es el gradiente negativo de la
presion, el tercero son las fuerzas viscosas y el cuarto otras fuerzas externas (F) como la
gravedad que, en este caso, son nulas.

Dicha ecuacion aparece igualada a cero (0) dado que existe un flujo de Stokes, en el que los
términos de inercia (velocidad) son despreciables frente a los términos de las fuerzas viscosas.
Este tipo de flujo monofésico es caracteristico de sistemas con dimensiones muy pequefias o
en los que la velocidad de circulacion es tan baja que el fluido se comporta como si fuese muy
viscoso. Asi pues, segln la definicién del nimero de Reynolds, este es menor que la unidad (Re

<1).
V-(pu) =0 [Ec. 6]
0=pu-V)u=V-[-pl+p(Vu+ (Vu)")| +F [Ec. 7]
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Donde:

p = densidad fluido [kg/m3] I = vector matriz identidad
vector fuerza volumétrica [N]

p = presion [Pa] F
u = viscosidad fluido [Pa - s] u = vector velocidad [m/s]

( )T = matriz traspuesta

Transferencia de materia y reaccidon guimica

El balance materia se expresa con la ecuacién de continuidad, de conservacién de la materia.
Esta ecuacion se ha aplicado de diferente manera en los dos dominios espaciales de los que se
compone la estructura 3D, de tal manera que en el seno del fluido del canal sélo hay transporte
de materia (convecciéon + difusion), v en el fluido que circula por los poros de la pared hay
transporte de materia solo por difusidn (efectiva) y es donde tiene lugar la reaccion quimica.
En la Ecuacion 8, correspondiente al balance macroscépico en el canal, el primer término
representa el transporte por difusion molecular y el segundo el transporte por conveccion (por
efecto de la velocidad). En la Ecuacidn 9, correspondiente al balance microscépico en el poro,
aparece el término de difusion efectiva (modelado pseudohomogéneo del filamento poroso)
igualado al término de velocidad de reaccion quimica, indicando que todo lo que entra por
difusion reacciona en el poro. Ambas ecuaciones acopladas describen la transferencia de
materia y reaccion quimica.

V- (—Dl’VCl') +u- VCl' =0

Canal abierto i e
conveccion + difusidon externa

[Ec. 8]

V- (—DieVe;) = R;

Pared catalitica o N » L
difusién efectiva interna + reaccién quimica

[Ec. 9]

Donde,

D; = difusividad molecular de i [m?/s] ¢; = concentracién de i [mol/m3]

D; . = difusividad efectiva de i [m?/s] R; = velocidad reaccién quimica [mol/(m?3 - s)]

Rastreo de Particulas

El momento de una particula esta descrito por la segunda Ley de Newton, la cual enuncia que
la fuerza neta (Ft) sobre una particula es igual a al cambio del momento lineal en un sistema de

referencia inercial. En este caso se considera que Fg = Fext = 0.

d(m, - v) pp - dp
T = Ft = FD + Fg + Fext [Ec. 10] Tp = m [Ec. 24]
1 Particulas esféricas
Fp = <T—> my(u—v) [Ec. 25] y flujo de Stokes
p
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Donde:

Fp = vector fuerza de arrastre [N]

Fy = vector fuerza de gravedad [N]

m,, = masa particula [kg]

d,, = didmetro particula [m]

v = vector velocidad de la particula [m/s]

u = vector velocidad del fluido [m/s]

T, = tiempo de respuesta de particula [s]

pp = densidad particula [kg/m?]

A3.Parametros del estudio de malla definitivo

Tabla A3. Parametros de las mallas estudiadas y resultados de simulacion

MALLADO c1 () a3 ca s C6 c7 c8 o
MALLA 3 3 3 mds mds .

GENERAL normal  normal fina fina fina e e fina normal
Tamafo max. 0,11 011 00869 00869 0,0869 00607 00607 00869 011
elemento (mm)

Tamafio min. 00328 00328 00164 00164 00164 0,00656 0,00656 0,0164  0,0328
elemento (mm)
Tasa de 1,15 1,15 1,13 1,13 1,13 11 11 1,13 1,15
crecimiento
Factor de
0,6 0,6 0,5 0,5 0,5 0,4 0,4 0,5 0,6
curvatura
Resolucion 0,7 0,7 0,8 0,8 0,8 0,9 0,9 0,8 0,7
REFINADO normal e e mds extra extra extrem. extra extra
CONTORNOS fina fina fina fina fina fina
Tamafo max. 011 00869 0,089 00607 00377 00377 00213 00377 0,0377
elemento (mm)
Tamafio min. 00328 00164 00164 000656 0,00246 0,00246 0,00033 0,00246 0,00246
elemento (mm)
Tasa de 1,15 113 113 1,1 1,08 1,08 1,05 1,08 1,08
crecimiento
Factor de
0,6 0,5 0,5 0,4 03 03 0,2 0,15 0,15
curvatura
Resolucion 0,7 0,8 0,8 0,9 0,95 0,95 1 0,95 0,95
NUMERO DE ) ) ) ) ) ) ) )
ELEMENTOS
Dominio 962171 1384246 1938344 3201326 6263730 880318 5142513
Contorno 151282 194794 235779 327874 542226 645258 Agotado Agotado 457202
Aristas 13709 15630 17236 20157 27294 29343  tiempo  tiempo 23945

‘ demalla demalla
Perimetro 22 30 30 34 46 46 58
filamento

SIMULACION ] ] ] ] ] ] ] ]

MALLADO

Tiempo de 15,5 28,9 5738 3288

célculo (min)
CFENOLsalida 5., o 595 397,3 397,5
(mg/L)
cPEROX salida N/A
3407,9 3487,6 34859 34863
(mg/L)
(*Treno1) 3,026 3,065 3,061 3,061
(g/(L-h)
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Definicidn de los pardmetros de malla

e Tamanfo de elemento: longitud maxima y minima de los elementos tetraédricos.

e Tasade crecimiento: ratio maximo de crecimiento del tamafio de un elemento de una region
con elementos mds pequefios a otra adyacente con elementos mas grandes. Por ejemplo,

una tasa de 1,5 permite un crecimiento maximo del 50% con respecto al elemento anterior.

e Factor de curvatura: ratio entre el tamafio del elemento y el radio de curvatura de un
contorno geométrico. Se utiliza para determinar el tamafio maximo de los elementos del

perimetro de un contorno.

e Resolucidn: para controlar el nimero de elementos creados en regiones estrechas. Valores

altos suponen mallas mas finas.

A4.Fotogramas del rastreo de particulas

ANIMACION: CLICK AQUI

t=01 "
min E

NI b S

Eﬂﬂmﬁfﬁﬂn Ll

H‘Eﬁaﬂ}ﬂﬁ FRITT)
Eﬁﬂﬂhiﬂuﬂl}

TRM I

Figura A4. Fotogramas del rastreo de particulas de un canal de monolito 90 (85°C y 0,5 mL/min).
Velocidad en funcion de la posicion radial y axial
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AS5.Obtencidn de la constante cinética intrinseca de fenol y peréxido

Regresidn lineal

Cada punto representa una temperatura. Se obtuvo la misma k para todos los caudalesauna T

dada ya que esta no depende del caudal para nada.

-5
55 y = -5389,8x + 9,0 Bk KIN FENOL
R2=10 B k KIN PEROX
. | e e Linear (k KIN FENOL)
............................ Linear (k KIN PEROX)
= 65 Rl
| e
- ..
= 7 ...
7,5 e B
-8 y=-6646,0x+ 11,5 e
RZ F 1,0 ....-
-8,5
0,00275 0,0028 0,00285 0,0029 0,00295 0,003
1/T [K-1]

Figura A5-1. Regresion lineal de la expresion de Arrhenius para fenol y perdxido

Detalle del proceso iterativo

(1) (2] o o
(kapl?)gxp o (kaPP)CFDJI' > kTMav
V(=DieVe;) = R; calculada 1 1 1 calculada - ! + !
(kapp), Tknay (kw?)np (kapp)pp  Kru®  (Kapp) o,

~In(Cs:/Cz) = (kapp)cml[-

3

si

Csis1CFD = C; EXP (ka]??)jw_i calculada

(8]
V(-DisVe:) =Rin @
si —
C,:41CFD = C, EXP _ln(cs"“‘/CE) - (k“pp)cm,:'u

N (k“m’)cm,H 1 (7]

calculada

FIN

Figura A5-2. Procedimiento iterativo para la obtencion de la constante cinética

1. De la experimentacion se tiene:

LLECHO]
gcarh

(kaPP)EXP, w [
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2. Alasimulacién CFD se introduce la constante como volumétrica, para ello se multiplica por
la densidad de lecho para cuadrar las unidades: pygcno = 521 g/L

LrecHO
gcarh

] X PLECHO [ feat ]

. 4 17 —
Transformacién: (kapp)EXP, VR[h ] = (kapp)EXP’ W[ P—

mol mol]

* Introduccion CFD: V(—Di'chi) =R; —R; [ﬁ] = (kapp)EXP VR [A1] x C; [T

3. Seresuelve la simulacion inicial, el simulador devuelve concentraciones C; a la salida y con
ellas se calcula la constante aparente CFD inicial (iteracion i), aplicando el modelo de Flujo

Piston*:
CsaLipa Ligcro Jear - h
—1In (—) =(k . [ X T ] k .calculada
CENTRADA ( app)CFD,l gCAT . h LLECHO ( app)CFD,l

4. Ahora se calcula el coeficiente de transferencia de materia aplicando la combinacion de
resistencias en serie:

1 1 1

kapp krmay,  kiin

1 1 1

= +
(kapp)CFD,i krmay, (kapp)EXP

krya, calculada

conocida év conocida

5. Ahora se realiza la primera correccién poniendo la constante experimental (lo que
intentamos simular) como la constante aparente:

1 1 1

= +
(kapp)EXP krmay (kapp)INT,i

(Kapp)int,i calculada

conocida  conocida év

6. lteracidn i+1 con la nueva constante cinética calculada como la constante de reaccion:
mol mol]

T2 = Ghappdanr (071 % o [

V- (=DieVcis1) = Riyr — Riyq [ I

7. Se resuelve la simulacién y se obtienen nuevas Ci a la salida. Aplicando Flujo Piston de
nuevo se calcula la nueva constante aparente CFD:

) (CSAL,i+1 LigcHo ] [gCAT : h]
—n\——— X T

) = (kapp)CFD‘H_l [m (kapp)CFD,Hl calculada

CENT LLECHO

8. Silas Csaupa coinciden con las experimentales — FIN de la iteracion
Sino — repetir los pasos 4 a7

49



Crenos (MB/L)

*NOTA: el modelo de flujo pistén para obtener las constantes aparentes CFD se aplica, en un primer
momento, basandose en la asuncién experimental de que el flujo era piston. Esta hipdtesis quedd
validada en los apartados siguientes una vez se estudiaron los perfiles de concentracién de fenol y
perdxido en el canal abierto.

A6. Perfiles radiales de concentracién de fenol y peréxido

a) b)
950 N 5000
4900
777777777777777777 4800
4700
__‘_'n“ ~3%
(CANAL) tén 4600 (CANAL)
o 4500 i
-] i
~15% = 659C g 2400 Lo [~15% =65 0C
w i
(FILAMENTO) FENOL | .. & 1ao - | FLAMENTO)  PEROXIDO | _ ...
| 850
4200 ; I i
4100 3
06 -05 04 03 02 -01 00 01 02 03 04 05 06 06 05 -04 03 -02 -01 00 01 02 03 04 05 06
POSICION RADIAL (mm) POSICION RADIAL (mm)

Figura A6. Perfiles radiales de fenol (a) y perdxido en la seccion transversal del monolito

NOTA: El caudal mostrado es de 0,125 mL/min. Misma diferencia del 3 y 15% para todos los caudales,
comprobado numéricamente.

A7.Regresion lineal de la ecuacién del factor de friccidon

1600
&
1400 |
1900 y = 53,828x + 0,1049 -‘_.sﬁ N
RZ =1 o o 7
1000 P
2 @7 y=42,583x-0,1518
S 800 e RZ=1
600 r
400 e
2%y =49 518x-0,1122 °90
@
200 Lo 2 _ e HC
& R?=1
& o RAD
0
0 5 10 15 20 25 30 35

1/Re

Figura A7. Regresiones lineales para obtener el factor AF. Factor de friccion 4f frente a la inversa del Re
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a)

Coeroxino (MEg/L)

A8.Concentracién de peréxido a la salida del canal y regresiones lineales

5000 @ b) 5000 e,
kS 85¢2C © 90
4000 | O, ® HC 4000
3000 ® RAD < 3000
2000 g8 2000 T
8 ® aQ
1000 & 1000 ® HC
® RAD
0 0
0 100 200 300 400 0 100 200 300

TIEMPO ESPACIAL (g-h/L) TIEMPO ESPACIAL (g:-h/L)

5000 @.
C) ."
4000
=
S 3000
E
o 2000
g o 90
g 1000 @ HC
o ® RAD
0
0 100 200 300 400

TIEMPO ESPACIAL (g-h/L)

Figura A8-1. Concentracion de peroxido a la salida del monolito en funcion del tiempo espacial: 85°C
(a), 75°C (b) y 65°C (c)

-3,7
39 & FENOL
i . y =-4726,5x + 9,3617
43 S T R2=0,9998
= T
c A5 T T T
= 0 T e, T °
A7 o nwe .. = -4770,9x + 9,0808
49 T e R2=0,9999
' RAD el
51 y =-4858,6x+9,1909 ..
! RZ =1 "-..
5,3
2,75E-03 2,80E-03 2,85E-03 2,90E-03 2,95E-03 3,00E-03
1/T [K-1]

Figura A8-2. Regresiones lineales para obtener las constantes aparentes de fenol en las diferentes
geometrias
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-4,5

P PEROXIDO
’ ..
-4,9 e
s1 e
53 ... o y =-6289,9x + 12,769
— ’ ..._.... -.._.... 2_
2 5 . ... R?=09999
— N B
, T S e
5,9 “y=-6321,4x + 12,441
_ Tep2 —
6.1 y = -6391,2x + 12,477 R*=0,9997
6,3 R2=0,9997 ¢
6,5
2,756-03  2,80E-03  2,85E-03  2,90E-03  2,95€-03  3,00E-03
1/T [K-1]

Figura A8-3. Regresiones lineales para obtener las constantes aparentes de perdxido en las diferentes
geometrias
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