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RESUMEN

Esta tesis se enfoca al modelado de un proceso quimico completo usando un simulador de
procesos que funciona en estado estacionario. El objetivo es diseniar un proceso de retorting
de oil shale con el fin de obtener combustibles liquidos, como una fuente de produccion, el
beneficio de usar el Simulador de procesos Aspen Plus (versién 8.8) es el poder determinar
las condiciones de operacién realizando diferentes escenarios de simulacién, ya que es muy

dificil reproducir el proceso a escala laboratorio.

Con la creciente demanda de productos derivados del petrdleo y en especial de combustibles
fosiles, existe un interés por el desarrollo y estudio de fuentes y procesos alternativos de
obtencion. La comercializacién de dichos proceso depende de su estudio y optimizacion.
Aspen Plus se considera una herramienta de modelado y simulacién efectiva, capaz de

predecir el comportamiento de un proceso.

En esta tesis se presenta el modelo de conversion de oil shale a petrdleo, con varias zonas
definidas del proceso, lo cual facilita la adaptacion de éste modelo a otras condiciones de

operacién y composiciones de materia prima.

II1



INDICE GENERAL

1. INTRODUCCION 1
(LI, CONTEXTOl . . . . . . . o e e e 1

6

2. METODOLOGTA] 9
9

10

19

25

26

3. RESULTADOS Y DISCUSION 32
4. CONCLUSIONES 39
[A. Codigo en FORTRAN para la pirolisis de kerogeno| 42

IV



LISTA DE FIGURAS

co ot ot W

(L4, MUESTRA DE SHALE PULVERIZADA . . . . . . . .. ... ... ......

[1.5. DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROCESO.| . . . . . . . . . . . . . ... ...

[2.1. ESQUEMA DE SIMULACION.| . . . . . . . o v v v ittt it 10
[2.2. ESQUEMA DE LA PRIMERA ZONA DE SIMULACION.| . . . . . . . ... ... 11
[2.3. ESPECIFICANDO LA ENTALPIA ESPECIFICA) . . . . . .. ... ... .... 13
[2.4. BESPECIFICANDO @;.|. . . . . . . . o o o i o e e e e 14
(2.5, DEFINIENDO ATRIBUTOQS DE LOS SOLIDOS NO CONVENCIONALES.. . . . . 15
2.6. DEFINIENDO LA HUMEDAD EN LA ALIMENTACION. . . . . . . .. .. ... 16
[2.7. DEFINIENDO ATRIBUTOS DE LOS SOLIDOS NO CONVENCIONALES.|. . . . . 16
2.8, DEFINIENDO ATRIBUTOS DE LOS SOLIDOS NO CONVENCIONALES.. . . . . 17
[2.9. ESQUEMA DE LA SEGUNDA ZONA DE LA SIMULACION.| . . . . . . .. ... 19
[2.10. SPECIFICACIONES DEL PRIMER REACTOR. . . . . . . . .. .. ... ... 20
(2.11. KSPECIFICACIONES A LA SALIDA DEL PRIMER REACTOR. . . . . . . . .. 20
(2,12, DEFINIENDO LA REACCION DEL PRIMER REACTOR. . . .. .. ... ... 23
2.13. DEFINIENDO LAS REACCIONES DEL SEGUNDO REACTOR. . . . ... ... 24
[2.14. DEFINICION DEL TERCER REACTOR. . . . . . . . .. .. ... ... .... 24



[3.3. EMISIONES DE CO; EN FUNCION DE LA TEMPERATURA.|. . . . . . . . ..

VI



LISTA DE TABLAS

pT.

Lista de componentes| . . . . . . . . .. ...

R2.

Composicion de los s6lidos no convencionales en la alimentacion (1| . . . .

3.

Composicion de alimentacion [1j . . . . .. . ..o

P,

Factores estequiometricos por compuesto| . . . . . . ... ... ...

B1.

Resultados de la variacion de la temperatura de operacion(kilogramos)|

B2.

Resultados de la variacion de la temperatura de operacion (Toneladas)|

B3

Tabla de componentes de interes a 900K| . . . . .. .. .. ... ... ...

B4

Condiciones de operacion del reactor de pirolisis| . . . . . . . . .. ... ..

VII

18
18
22



CAPITULO 1

INTRODUCCION

1.1. Contexto

Las fuentes de petréleo convencional son tipicamente aquellas fuentes en las que fluye
libremente, cuando se accesa mediante excavacion, debido a la presién que existe en las
reservas, pero las fuentes no convencionales de obtencién de hidrocarburos requieren pa-
sar por distintos procesos, que varian de acuerdo al tipo de fuente de extraccion, para

mejorarlos a liquidos tiles como combustibles.

Figura 1.1: Comparacién a nivel mundial de reservas de petrdéleo.



La figura [2] muestra una comparacién de reservas convencionales y no convencionales

de petréleo a nivel mundial. Las fuentes no convencionales de petréleo son:

» Hidrocarburos pesados que pueden ser bombeados y refinados como petréleo conven-
cional con la excepcién que son mas viscosos y tienen mas contaminantes de sulfuros
y metales pesados. Necesitando tratamientos especializados antes de ser puestos en

uso.

» Arenas de alquitran que pueden ser explotadas mediante mineria en superficie o
técnicas de recoleccion in situ. Es més caro que extraer petroleo convencional, pero
un ejemplo de la efectividad de este método estd en la mina de arenas de alquitran

de Athabasca en Canada.

= Qil shale se le llama a la materia prima antes de ser procesada y al producto de éste
se le conoce como shale oil y requiere de un procesamiento extensivo el cual consume
grandes cantidades de agua para su extraccién. Sin embargo, sus reservas exceden a

las de petréleo convencional [3].

Aunque estos métodos requieren un mayor costo para la recuperacion de petréleo refinado,
aun asi existe un gran interés por estudiarlos, ya que estas reservas superan en cantidad
extraible de petroleo a los métodos convencionales.

La figura [4] muestra como la adicién de depésitos de petréleo no convencional, como
el oil shale de Estados Unidos, las minas de arenas de alquitran y el petréleo extra pesado

afectan el inventario mundial de petroleo.

Varios procesos ex situ han sido desarrollados y usados para producir petréleo crudo

sintético de arenas de alquitran y de shale incluyendo:

= Extraccion con agua caliente



s Gas caliente externo
s Calentamiento indirecto

s Combustion interna

Recientemente, varios procesos in situ han sido explorados como posibilidades inlcuyendo:

» Proceso in situ de Shell (ICP)

Proceso electrofac de ExxonMobil

El metodo de aire supercalentado de Petro Probe

IEP Celda de combustible geotérmico

800 4
700 1 Ounconventional il
600 Oconventional Tar Sands

500 4 W Conventional Light 0il
400 4

300 4

Billions of Barrels

200
100 4

.S,
Iran
Russia
Iraq
Kuwait
U.AE.

Canada
Nigeria

Venezuela
Saudi Arabia

Figura 1.2: Comparacién de distintos paises y sus fuentes de petrdleo.

El mayor reto para cualquier proceso in situ o ex situ estd en transformar un proyecto
piloto a una planta industrial. Este reto se encuentra en problemas ambientales incluyendo
el uso y tratamiento de grandes cantidades de agua, emisiones de gases invernadero, y la

obtenciéon de un terreno. Aunque se han logrado grandes avances, los retos ain existen
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incluyendo eficiencia energética, demanda de agua, generacion de diéxido de carbono, recu-
perabilidad de los recursos, pero sobre todo las complicaciones mecanicas y operacionales

que ocurren al usar un material como el oil shale.

Un problema relacionado al impacto ambiental es el desecho del oil shale usado (arenas).
Generalmente, este material es una excelente base para crear pavimento. Sin embargo,
existe el problema de contaminacién por metales pesados, asi que requeriria un tratamiento

previo antes de ser usado con tal fin.

También existen complicaciones para comercializar los procesos, ya que requieren un mo-
delo completo y exhaustivo en el que se pueda establecer un perfil de riesgo econémico

aceptable para poder crear un plan de negocios claro y detallado.

Oil shale

Oil shale es una roca sedimentaria la cual al ser sometida a altas temperaturas bajo un
ambiente de oxigeno controlado, lo cual se conoce como pirolisis empieza a volatilizar
un gas combustible llamado gas de sintesis el cual puede ser convertido a combustible
liquido u otros compuestos al ser sometido a un proceso quimico. El kerogeno, el cual es el
compuesto de interés en el oil shale, es una mezcla de compuestos organicos insolubles en
disolventes organicos comunes debido a su alto peso molecular de sus componentes, shale
extraido de Utah, Wyoming y Colorado tienen una proporciéon de componentes de Carbono
215 : Hidrégeno 330 : Oxigeno 12 : Nitrégeno 5 : Azufre 1. tiene una gran proporcién de
hidrégeno-carbono, dédndole el potencial de ser mejor a petréleo pesado o carbén como

fuente de combustible [5].

El shale se rompe en piezas delgadas y afiladas, puede tener un gran rango de colores
variados como rojizo, café, verde, gris o negro, dependiendo de donde se extraiga y la

composicion del shale en ese lugar.



Figura 1.3: Muestras de shale de diferentes origenes, de izquierda a derecha: Shale de Utah, Shale de Estonia,

Shale de Jordania.

Figura 1.4: Shale pulverizada.

En los procesos ex situ, el oil shale es pulverizado en particulas finas antes de ser procesadas

como se muestra en la figura [6].

En esta tesis se vera como el cambiar parametros de un reactor de procesado de oil shale
proveniente de Utah, calentado mediante la recirculacién del shale gastado en el reactor

afecta el rendimiento del reactor de retorting y produccion de gases de efecto invernadero.

El oil shale gastado sobrante puede usarse como relleno granular o como sub base (Sustituto

de tierra para relleno) en la industria del cemento [7]



1.2. Proceso de retorting

El proceso de retorting que se modelara en el simulador de procesos Aspen Plus es un
proceso ex-situ, lo que quiere decir que el oil shale se extrae y se transporta a la planta
donde sera procesado. Antes de ser introducido al proceso el shale se tritura a particulas
de un tamano de aproximadamente menor a dos milimetros, una vez realizado este proceso

el shale se alimenta a la primera zona del proceso, la zona de secado y precalentamiento.

Primera zona: ”Secado”

Cuando se tiene el oil shale triturado al tamano deseado se le precalienta a una temperatura
determinada, esta seleccion de temperatura es importante ya que esta zona del proceso
tiene el fin de eliminar la méxima cantidad posible de agua, ya que interfiere negativamente
en la reaccion si el oil shale es introducido al reactor con humedad presente. El oil shale

precalentado es entonces transportado a la segunda zona del proceso.

Segunda Zona: ”Pirolisis-Combustion”

El oil shale de la zona anterior entra al reactor de retorting, en donde se lleva a cabo la
pirolisis (Descomposicién termoquimica de materia orgénica en ausencia de oxigeno) del

kerogeno contenido en el oil shale:

Kerogeno e H2 + HQO + HQS + CO + COQ -+ CH4 —+ CQHﬁ + C3H8 —+ C4H10 + OIL +
CHAR

Donde OIL es el shale oil que se consideré como n-dodecano (CioHzg) y CHAR es el

kerogeno que no se convirtié a shale oil y se quemé a un sélido no deseado.

En este modelo se consideré un paso extra que requiere de un reactor mas, en donde
se lleva a cabo la combustion de los orgénicos (kerogeno) sobrantes y la descomposicién

térmica de los minerales presentes en el oil shale en un reactor de combustion al cual se



le alimenta aire para introducir oxigeno y permitir la combustion, el calor necesario para
llevarse a cabo lo genera la descomposicion térmica de los minerales, lo cual sucede de

manera espontanea debido a las temperaturas que alcanza el reactor anterior.

El propésito de este reactor extra es el de proporcionar energia al reactor de retorting
mediante la recirculaciéon de los soélidos a dicho reactor y los gases de combustion se apro-
vechan para el precalentamiento del oil shale que se alimenta al proceso. Las reacciones

que se llevan a cabo en este reactor son:

Combustion de compuestos organicos:

Kerogeno + Oy —— CO5 + HyO + NO3 + SO,
CHAR + 02 — COQ + HQO + N02 + SOQ

Descomposicion térmica de minerales

= Analcima:

Na(SizAl)OgHoO —— Na(SipsAl)Og + HaO
» Siderita:

3FeCO3 — FE304+ CO 4 2CO,
» [llita
K(Aly)(SizAl)O19(OH)y — KAISi3Og + Al,O3 + H5O

= Dolomita

CaMg(CO3)y — CaCO3 + MgO + CO»
= Calcita

C&COg — CaO + COQ

7



Tercera Zona: ”Separacion”

La ultima zona del proceso tiene como finalidad la separacion del oil shale y shale gas a

una presién de una atmosfera y se recircula el 25 por ciento del shale gas al primer reactor.

Diagrama de bloques del proceso

Con la finalidad de simplificar y ejemplificar mejor lo dicho anteriormente se presenta el

siguiente diagrama de bloques:

Materia prima
(Oil shale
triturado)

I . VAPOR DE
Precalentamiento AGUA

Energia Pirolisis de Oil Separacion Gas- Shale Oil
(Calor) Shale Liquido Shale Gas

Combustion de
organicos y
Descomposicion

Sélidos de deshecho (Qil Shale,
CHAR, Minerales) y Gases de
combustion

de minerales

Figura 1.5: Diagrama de bloques del proceso.



CAPITULO 2

METODOLOGIA

En este capitulo se mostrard por pasos como fue que se introdujo de manera secuencial la
informacion necesaria al simulador Aspen Plus para el modelado y simulacion del proceso,
asi como la busqueda de la temperatura de operacion en la cual se obtenga la mayor

produccion de shale, cuidando la produccion de gases de efecto invernadero

2.1. Esquema de simulacién del proceso

La simulacion en el simulador de procesos Aspen Plus es una herramienta de modelamiento
valida para este proceso, contiene modelos de kerogeno, minerales y humedad combinados,
con los cuales se puede definir la composicion especifica del oil shale. El modelo propuesto
consiste en tres zonas que incluyen el secado del oil shale, la combustién y zona del reactor

y finalmente la zona de recuperacién y separacion de shale oil y shale gas.

A continuacion, se muestra el esquema de simulacion del proceso en Aspen Plus V8.8 dicho
proceso es conocido como retorting, el cual es similar a una pirolisis, con la diferencia que

el proceso de retorting trata solo productos como vapores para condensar
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Figura 2.1: Esquema de simulacién del proceso en ASPEN PLUS v8.8 del proceso de retorting.

2.2. Primera zona

A continuacién, en la figura [2.2] se describird la primera zona de secado, empezando por

la entrada de shale al proceso:

La entrada al proceso a la primera zona de secado es por la corriente llamada FD-SHALE,
la cual después entra a un intercambiador de calor (SHA-HEAT), este intercambiador de
calor normalmente obtiene la energia de combustién de gas natural (en este modelo lo
obtiene de los gases de combustion). la temperatura de precalentamiento a seleccionar

es muy importante, ya que como se menciond anteriormente es un parametro clave a

10
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Figura 2.2: Esquema de simulacién del proceso en ASPEN PLUS v8.8 con la primera zona “secado” resaltada.

manipular, pero de manera general para el proceso se recomienda una temperatura minima
de 370 K, después de ser precalentado entra a un tanque flash (MOIS-SEP) para remover
toda la humedad posible, este paso es muy importante, ya que pequenas cantidades de agua

pueden afectar negativamente y en gran medida la conversién en el reactor de pirolisis.

Para los datos de alimentacién (FD-SHALE), se consideraron los compuestos especificados

en la tabla 2.1

Un par de observaciones importantes de la Tabla son que para el shale oil se considerd
como n-dodecano (CaHag) v el mineral illita se considerd como moscovita (K Al3SizO10(OH )3),

esto es porque Aspen plus no tiene en sus bases de datos a la illita y la moscovita es el

11



Component ID | Type Component name Alias

N2 Conventional NITROGEN N2

02 Conventional OXYGEN 02

H2 Conventional HYDROGEN H2

H20 Conventional WATER H20

SO2 Conventional SULFUR-DIOXIDE 02S

H2S Conventional HYDROGEN-SULFIDE H2S

NH3 Conventional AMMONIA H3N

NO2 Conventional NITROGEN-DIOXIDE NO2

CO Conventional CARBON-MONOXIDE CO

CO2 Conventional CARBON-DIOXIDE CO2

CH4 Conventional METHANE CH4

C2H6 Conventional ETHANE C2H6

C3H8 Conventional PROPANE C3H8

C4H10 Conventional ISOBUTANE C4H10-2

OIL Conventional N-DODECANE C12H26
KEROGEN Nonconventional

CHAR Nonconventional

ILLITE Solid KAL3SI3010(OH)2 MUSCOVITE
SILICA Solid SILICON-DIOXIDE SI02
KAOLINIT Solid AL2SI1207*2H20 KAOLINITE
CALCITE Solid CALCIUM-CARBONATE-CALCITE | CACO3
CASO4 Solid CALCIUM-SULFATE CASO4
PYRITE Solid IRON-DISULFIDE-PYRITE FES2
DOLOMITE Solid DOLOMITE CAMG(CO03)2
SZOMOL Solid FESO4*H20 FESO4*W
FELDSPAR Solid SANIDINE KALSI308
CAO Conventional CALCIUM-OXIDE CAO

MGO Conventional MAGNESIUM-OXIDE MGO

Tabla 2.1: Listalﬁe componentes




mineral més parecido en estructura y composicion disponible en dicha base de datos.

Para el método de propiedades termodinamicas de los compuestos convencionales, se espe-
cifico al simulador que usara la ecuacién de estado de Redlich-Kwong-Soave, ya que es un
modelo aceptable para procesos de hidrocarburos, como procesamiento de gas y procesos

petroquimicos y de refinacion.

Para calcular la entalpia de los sélidos (convencionales y no convencionales) que se en-
cuentran mezclados en la gran mayoria del proceso con liquidos y gases, se especifico que

se calculara con el modelo HGEN, el es polinémico y de la forma:

T
h = ARG + / CpdT
298,15
donde h es la entalpia especifica; Ah(} es la entalpia de formacién a 298.15 Ky Cp =

a, + axT + asT? + a,T? v a; son coeficientes especificos para cada componente sélido. A

continuacién, en las figuras 2.3y [2.4] se muestra en donde se definieron dichos pardmetros:

Home Wieas Customize Resources

s1 ~| | & Setup MET Chemistoy @»’ L+ Methods Assistant = MIST |k=p. Analysis | N 5 b I “
&= Unit Sets “ Components /& Customize ¥ 5 Clean Parameters = DECHEMA | «Jp Estimation
= Diravw Mext Run  Reset
L Methods iy Prop Sets Structure 3 Retriewe Parameters . Regression
Clipboard Units MNavigate Tools Data Source Run Mode Run
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All Tterns - [ @ Input | Inforrmation |
he st DHFGEM i
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Figura 2.3: Especificando la entalpia de formacién para compuestos no convencionales.
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Figura 2.4: Especificando a1,a2,a3,as4 para los sélidos no convencionales.

Definir los dos parametros anteriores solo es necesario para los compuestos no convencio-
nales KEROGEN y CHAR, ya que estos son compuestos que se tienen que definir por no
existir en la base de datos de ASPEN, para todos los demas sélidos convencionales, la base

de datos de ASPEN ya cuenta con estos parametros.

Para terminar de definir los componentes no convencionales, empezando por el kerogeno
(KEROGEN en la Tabla , éste es el compuesto que en el reactor de pirolisis produce
el shale oil y shale gas, pero ademas produce el compuesto CHAR, el cual es el material
solido de desperdicio que queda en la combustiéon del oil shale. Los atributos y modelos de

calculo de éstos compuestos se definen en la pestana de NC PROPS de la pestana Methods
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4 [2F Parameters
I g Pure Components
I C@ Binary Interaction
[ Electrolyte Pair
[ Electrolyte Ternary

Component

-Property models for nonconventional components

Model name Option codes

Enthalpy ENTHGEN e

Density DCHARIGT =

- Required component attributes

ULTANAL SULFANAL GEMANAL

[ UNIFAC Groups Binary
I C@ Results
4 [LF Routes
I USNG Braps I
-E Lad ¥
[ Chemistry
[ Property Sets
[d Data
4 [ Estimation
[@]Input
;E Results
[ Analysis
I+ L& Customize

I+ L@ Results

[ UMIFAC Groups |

Figura 2.5: Definiendo los atributos de los sélidos no convencionales.

Para el solido no convencional CHAR, se define igual que KEROGEN.

Para definir la alimentacién (FD-SHALE) en la pestana de simulacién, se especifica el
flujo de humedad (agua) en la pestaiia de STREAMS, sub pestana de FD-SHALE (Ver
las figuras , y
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Simulation < Economics Energy EDR Exchanger
All Ttems - Capital Cost Utility Cost Available Energy Savings
I g Setup = Unknown t
[ Property Sets UsD USD/Year MW % of Actual 0
3 Analysis ———————— —
" - Main Flowsheet Control Panel - ' FD-SHALE (MATERIAL) ~ | +
3 I @ Mixed i @CISclid | @NCSolid | Flash Options | EO Options | Costing | Information
I g BUR-SHAL
I g COM-PROD ~ | Specifications
: g ESPM:__&J:S Flash Type Temperature = Pressure - Composition
| [ FO-ATR ~State variables HMosshmc i
I 4 ,%; FD-SHALE Temperature 298.15 K - Component Value e
Input Pressure 101353 N/sqm - ﬂ
Results . N2
 EO Variables ¥aporfiaction 02
Stream Results (Cus Total flow basis Mass - 2
I L@ FLDZ-GAS Total flow rate 0.00377994 kg/sec it H20 1
I £ FLUE-GAS g SRt :
b BB GAS 502 |
b £g GAS-COOL ~Reference Temperature H2S Letioutipeilisze
» L@ GAS-OUT Wolume flow reference temperature NH3
b EgH20 = y
b £@H20-5HAL NO2
X i t trati ef t t —
b B OIL-GAS omponent concentration reference temperature . =
I Cg olL-ouT K
I [ PRE-SHAL S
Figura 2.6: Definiendo la humedad en la alimentacién.
All tems - Capital Cost Utility Cost Available Energy Savings
b @ Setup 7 Unknown
[ Property Sets usD USD/Year MW % of Actual [® or 0
(3 Analysis P T —
b E@ Flowshest " Main Flowsheet ~ | Control Panel - ' FD-SHALE (MATERIAL) ~ | +
4 [F Streams & Mined I @ CISolid i @ NC Solid | Flash Options I EQ Options | Costing | Information |
I £@ BUR-SHAL =
I C@ COM-PROD (~) Specifications %
b Cg COMB-GAS ~State variables ~Compaosition )
:’ Eg E;P;:AL Substream name & CSoLID - Mass-Frac -
1
@ FD-SHALE | fiepetatie 29815 i i Component Value
@ | Input Pressure 101353 N/sqm > ILLITE 0.708
[ Results
2 £O Variables Total flow basis Mass x AL Like
: KAQLINIT 0.072
[ Stream Results (Cus Total flow rate 0.103028 kg/sec ok ST e
A .
I £@ FLDZ-GAS
b @ FLUE-GAS i CASO4 0.011
b B GAS S PYRITE 0.036
I L@ GAS-COOL DOLOMITE 0.002
I L@ GAS-OUT SZOMOL 0.01
I Cg H20 FELDSPAR 0.006
I L@ H20-SHAL
b Cg OIL-GAS Total 1
b [g OIL-0UT
|+ C@ PRE-SHAL
b [ PREH-ARR

Figura 2.7: Definiendo los atributos de los sélidos no convencionales.
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Available Energy Savings

% of Actual

EDR Exchanger F

Unknown 8]
® off 0 c

lash Options | EOQ Options | Costing IInformation |

Simulation < Economics Energy
All tems i Capital Cost Utility Cost
I L@ Setup = —
[ Property Sets UsD USD/Year MW
[ Analysis .
b g Flowsheet Main Flowsheet Control Panel « * FD-SHALE (MATERIAL) ] Ex
% streams | @Mixed | @CISolid | @NC Solid
I £@ BUR-SHAL
I [g COM-PROD ~ | Specifications
b Ca COMB-GAS - State variables
b DSP-SHAL
| %FD AR Substream name @ NC -
& E% FD-SHALE Temperature 298.15 K B
|@]Input Pressure 101353 N/sqm >
E Results S
A : tal flow basis Mass bt
d EQ Variables ¢
{5 Stream Results (Cus Total flow rate 0.0191895  kg/sec >
I C@FLDZ-GAS
I L@ FLUE-GAS 3 ~ | @ Component Attribute
» GaGAS "Il componento | @keroGEN -
£ % zﬁz'gﬁ? Attribute 1D @ ULTANAL |:|
* -
b BgH20 Element Value
b [@H20-SHAL ASH 0
I £g OIL-GAS CARBON 78.33
I g OIL-ouT HYDROGEN 893
I g PRE-SHAL MITROGEN 2.56
b G PREH-AR CHLORINE 0
b £ PYR-PROD SULFUR 3.81
: Egg':;‘;mc OXYGEN 6.37
B :
I [@ Q-SHALE ~ | Particle Size Distribution
 £gQ-s0LD

- Compaesition

Mass-Frac
Component Value
KEROGEN 1
CHAR le-10
Total 1

| Ultimate analysis in weight %, dry basis, Use Help for more information k

Figura 2.8: Definiendo los atributos de los sélidos no convencionales.

Para terminar de definir los sélidos, se debe introducir los datos ULTANAL, GENANAL

y SULFANAL, los cuales son analisis de composiciones en porcentajes en peso de los

compuestos:
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ULTANAL
ELEMENTOS | KEROGENO | CHAR
CENIZAS 0% 0%
C 78.33% 81.47 %
H 8.93% 0.53%
N 2.56 % 6.16 %
Cl 0% 0%
S 3.81% 9.23%
0] 6.37% 2.61%
SULFANAL
ELEMENTOS | KEROGENO | CHAR
Piriticos 0% 0%
Sulfatos 0% 0%
Orgdnicos 3.81% 9.23 %

Tabla 2.2: Composicién de los sélidos no convencionales en la alimentacién [I]

COMPUESTO % WT
HUMEDAD AGUA 3

KEROGENO KEROGENO 15.23
ILLITA 57.89

SILICA 12.51

KALONITA 5.89

SULFATO DE CALCIO 0.16

CALCITA 0.9

PIRITA 2.94

DOLOMITA 0.16

SULFATO DE HIERRO (II) 0.82

FELDSPAR 0.5

Tabla 2.3: Composicién de alimentacién [I]
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2.3. Segunda zona

REC-GAS
GAS-HEAT —
GAS-OUT o
GSPLT
FLUE-GAS
MIER GL-SEP
FLOZGAS oL-ouT &

{ PREH-AIR |

SHA-HEAT

MOIS-SEP CETonT ORG-COMB ARHEAT
BAS- =

COoL
SR T |

MINR-DEC

X CBG-COOL 1

% l

COMB-GAS |

I BUR-SHAL

i ! SSPLIT
| SLD-COoOL
DSP-SHAL )
\_-_L)b—-..

Figura 2.9: Segunda zona ” pirdlisis-combustién”.
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En una planta de retorting, hay un solo reactor en todo el proceso, pero para proporcionar
energia al proceso se aprovecha el oil shale y sélidos sobrantes, los cuales se procesan en un
reactor de combustién. En el primer reactor (RETORT en la imagen en donde se lleva
a cabo el retorting la reaccién es modelada rigurosamente con una codigo en FORTRAN
en un RCSTR (reactor CSTR), el segundo RYield (reactor estequiométrico) en donde
se lleva la combustién de organicos sobrantes (kerogeno sin reaccionar) y el ultimo como
RGibbs para modelar equilibrio multifase (con el fin de modelar la descomposicién térmica

de los minerales). Estos ltimos reactores en realidad son uno solo en donde se lleva a cabo
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simultaneamente la combustion de organicos sobrantes y la descomposicién térmica de los
minerales, pero para fines de simplificacion se dividié en dos reactores, el propodsito de
este reactor de combustién es el de proporcionar energia al reactor principal de retorting
mediante la recirculacion de oil shale y minerales a altas temperaturas, ademas los gases

de dicha combustion se aprovechan para el precalentamiento del oil shale.

En el primer reactor (RETORT), se modela la pirolisis del kerogeno a shale oil y char:

Main Flowsheet - | Reactions - RTORTKIN (USER) - ' RETORT (RCSTR) ~ | ORG-COMB (RStoic)

lﬂlSpecificatiDns |ﬁ15treams I & Reactions IPSD ICumponentAttr. IUtiIit_l,r IC.ataIg.rst I_]

~Operating conditions

Pressure 101353 M/sgqm b
) Temperature K
@ Duty 0 Watt e

) Wapor fraction

~Heldup
Valid phases Vapor-Liguid -
Specification type Reactor volume & Phase volume fraction -
~Reactor ~Phase
Volume 0.0141584 cum - Phase Vapor phase -
Resi. time ser - Volume LI

Volume frac 6

Residence time ser

Figura 2.10: Definiendo las especificaciones del primer reactor.

Main Flowsheet -~ | Reactions - RTORTKIM (USER) - RETORT (RCSTR)

| & Specifications | @ Streams | i@ Reactions | PSD | Component Attr

~Product streams

Mame Phaze
P SPT-SHAL Liquid
PYR-PROD Vapor

Figura 2.11: Definiendo las fases de salida del primer reactor.
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En la pestana de Reactions en la figura [2.10 se introdujo una reaccién definida por el
usuario, ya que Aspen Plus no cuenta con un modelo para pirolisis, el cédigo en FORTRAN

que se utilizé se puede encontrar en el anexo |A| [§]

Este codigo lo que hace es correr una simulacién de una reaccion de pirolisis de shale oil

basada en el reporte de Diaz y Braun [§]

Fk
R(k) =k * Fk —)"
(k) = b Pl ()
. y _ 0. (—21790
Donde R(k) es la velocidad de reaccién en ppecy k= 6,9%10"xe ) es la constante
S *m
k
cinética con unidades de s™!, F'ky es la concentracién inicial de kerogeno en 39 , F'k es
Mghale

la concentracién final de kerogeno y n = 1,4 es el orden de reaccién.

3
mshale

La produccién de gas, oil shale y char de la pirolisis se calcula por medio de factores

estequimétricos:
R = fxR(k)
, ., kgproducto .
Donde R es la velocidad de reaccion ————— y f es el factor estequimétrico por com-
S*m

ponente, en la siguiente tabla se muestran los valores del factor ”{”.
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Compuesto | Factor de estequiometria (f)
H2 0.001
H20 0.0268
H2S 0.001
NH3 0.001
CO 0.0057
CO2 0.0359
CH4 0.0142

C2H6 0.0118
C3HS8 0.0117
C4H10 0.0117

OIL 0.4767
CHAR 0.4025

Tabla 2.4: Factores estequiométricos por compuesto

En la pestana “Stoichiometry”, se define el tipo de reaccién (cinética) y la estequiometria
en la pestana “kinetic” se define la fase que reacciona (vapor), en ASPEN la estequimetria
se define como todo 1, ya que el calculo verdadero se va a llevar a cabo en la sub-rutina
en FORTRAN; en la pestana llamada “Subroutine” (Ver figura .

Para el segundo reactor en la pestana de “Specifications” solo se define la presion de opera-
ci6n (1 atmésfera) y en la pestana “Reactions” se define que reacciona, en ambas reacciones
se especifico un factor de conversion de 1. En este segundo reactor lo que se modela es
la combustion de los sobrantes del retorting, se alimenta la cantidad estequiométrica de

oxigeno para lograr el factor de conversion de 1 (ver la figura 2.13)

Finalmente, para el tercer reactor que se utiliz6 para modelar el equilibrio multifase,
la descomposicién térmica de los minerales y la separacién de gases y sélidos (restos
minerales, kerogeno sin reaccionar y char). En la pestana “Specifications” se especifica la
presién y duty de operacién (1 atmdsfera y 0 Watt, respectivamente), se especifica que

calcule el equilibrio de fase y equilibrio quimico en “Calculation options” y que incluya
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~ Main Flowsheet Reactions - RTORTKIN (USER) «  RETORT (RCSTR) ' ORG-COMB (RStoic) - MINR-DEC (RGibks) + +

§ Stoichiometry Equilihrium. @Suhmutineil Information‘

RenNo.  Reactiontype  Stoichiometry

................... .

bl | Kinetic KEROGEN --» H2+ H20 + H2S + NH3 + CO+ CO2 + CH4 + C2H6 + C3H3 + CAH10 + OIL + CHAR

CMew. | | Bt | | Dede | | Con |

Figura 2.12: Definiendo la reaccién del primer reactor.

fase vapor. En “Inerts” se especifica que identifique los posibles productos (descomposicion

de minerales a didéxido de carbono) y en “Products” se especifica en que fases salen del

equipo (figura [2.14))

En la salida de sdlidos del tercer reactor (BUR-SHAL) se recircula el 30 % al primer
reactor, este valor también serd variable, ya que la temperatura de reaccion se manipulara
con esta variable, el método usado para lograr esto se discutird en el capitulo 2.5, la salida
de gases (COMB-GAS) se enfria, proporcionando energia para el calentamiento del secado
de la alimentacion, se mezcla con el vapor extraido en la zona de secado y se emiten
como residuos contaminantes (FLUE-GAS). La segunda corriente de sélidos (DSP-SHAL)
se aprovecha para calentar la entrada de aire del segundo reactor y finalmente se sacan

desechos solidos en SLD-OUT.

23



Main Flowshest Reactions - RTORTKIN (UISER) RETORT (RCSTR) - ORG-COMB (RStoic) | MIN

@ Specificationgll @ Reactions | Combustion | Heat of Reaction | Selectivity | PSD | Component Att
~Reactions
Rin No. Specification type Stoichiometry
P 1 Frac. conversion KEROGEM + 02 --» COZ+ H20 + NO2 + 502
2 Frac. conversion CHAR + Q2 --» COZ2+H20 + NOZ + 502
| New. | | Eit | | Delete | | Copy |
Figura 2.13: Definiendo las reacciones del segundo reactor.
Main Flowsheet FReactions - RTORTEIMN {(USER) RETORT (RCSTR) ORG-COME [(RS5toic) "MINR-DEC (RGibbs) |

I| &# Specifications Ii i Products i & Assign Streams - Restricted Equilibrium | PsD I Utility I Information |

! RGibbs considers all components as products

@ Identify possible products

) Define phases in which products appear

Hydrate-check Rigorous -
~Products
Component I Walid phases &

> N2 Mived
o2 Mived
H2 Mived
H20 Moed
502 Mived
H2S Mived
NH3 Mived
NO2 Mived
co Moved
cOo2 Mived -
CHA Mieed
C2HG6 Mived
CIHS8 Mived
CAH10 Mied
OIL Mived
ILLITE PureSolid
SILICA PureSolid
KAOLINIT PureSolid
CALCITE PureSolid
CASO4 PureSolid T
PYRITE PureSolid
DOLOMITE PureSolid
SFOMOL PureSolid -

Figura 2.14: Definiciéon del tercer reactor.
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2.4.

Tercera zona

Para la tercer y ultima zona del proceso, que es la separacién del oil shale y shale gas

el intercambiador PRD-COOL garantiza que los productos salgan a una presion de 1

atmosfera y entren a un flash (GL-SEP) en donde se obtiene finalmente el oil shale (OIL-

OUT) y se recircula el 25% del shale gas al primer reactor y se obtiene el shale gas

(GAS-OUT).
[Fie 5]
MIER
o SHA-HEAT

COOL
2, et

3 CBG-COOL

——@

MOIS-SEP

s

REC-SHAL

[eommose |

Figura 2.15: Tercera zona del proceso

RETORT

REC-GAS
GAS-HEAT
GAS-OUT o

PLT

ZONA 3

JEP

[oLar——

[onEnzm |
PREH-AR

ORG-COMB

AIR-HEAT

COMB-GAS

f!j SSPLT
v SLO-COOL
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2.5. Optimizacion de temperatura de operacién

La temperatura de operacién éptima se puede definir como la temperatura en la que se
alcanza una buena conversion de reactivos, y por consecuente, una buena produccion tanto
de oil shale y oil gas, buscando generar la minima producciéon de C'O, liberado al ambiente.

Se dio incrementos de 50 K desde 450 K a 1200 K.

Antes de dar incrementos a las condiciones de operacién se necesitan garantizar ciertas
especificaciones de diseno en Aspen Plus: Primero, se tiene que garantizar que, en el tercer
reactor, la temperatura de entrada y de salida sean iguales, ya que, aunque se considere dos
reactores para fines de simplificar la simulacién, en realidad es uno solo, esto lo logramos

especificando lo siguiente:

En la pestana de “Design Specs” se agrega una nueva especificacién que se nombré MIN-
DECOM, se agregan las variables TIN (Temperatura de entrada al reactor) y TOUT
(Temperatura de salida), se empieza definiendo TIN, en “Type” se selecciona “Stream-
Var” ya que la temperatura no depende del flujo, en “Streams” se especifica de que flujo
proviene la variable a controlar, en este caso la temperatura de entrada al reactor pro-
viene del flujo “COM-PROD”, se selecciona y se especifica que la variable a controlar es
la temperatura en “Variable” y en “Units” las unidades de la variable. Para TOUT es el

mismo procedimiento, con la diferencia que el flujo es “COMB-GAS”. (Figura [2.16))

Después se nombra la especificacién a manipular (un cambio de temperaturas) como DELT
y se especifica cuanto se quiere que valga el cambio de temperaturas, en este caso se quiere
un cambio de 0 grados, se introduce este valor en “Target”, y después la tolerancia (se usé

una tolerancia de 1% 1073). (Figura [2.17)
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[ ORG-COME
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T e
-+ EO Variables
@EO Input
 Summary

I @ RETRTDES

I @ Calculator

[ Transfer

[@] Stream Library

[ Balance

[ Measurement

& Define

| @ Spec I @ Vary I & Fortran I Declarations I @ EO Options IInformation

A Satipled variables (drag and drop variables fram form to the grid below)

Variable
TIN
TOUT

- | Edit selected variable

Definition
Stream-Var Stream=COM-PROD Substream=MIXED Variable=TEMP Units=F
Stream-Var Stream=COMB-GAS Substream=MIXED Variable=TEMP Units=F

Variable @GTIN ~  Reference
T
-~ Category HE
Stream:
@ All
Substream:
i blocks Wariable:
() Streams Wit
) Model Utility

) Property Parameters

() Reactions

View Variables

Stream-Var ot
COM-FROD i
MIXED g
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F

-EQ input
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Description

Figura 2.16: Especificaciones de disefno en el tercer reactor.

Simulation < Economics
All Tterns - Capltal Cost
P L@ MIMR-UEL =
b MLIXER e
b usD
I g MOIS-SEP
b [ ORG-COMB Main Flowsheet -
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Energy
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MW % of Actual

d

|+
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- Design specification expressions

DELT
0
1E-3

| & Define | @ Spec |@‘u’ary I & Fortran

Declaraticns IQEO Options IInformation |

Figura 2.17: Especificacién del nombre del cambio de temperaturas.
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Se define el tipo de variable a manipular como una variable de “bloque”, o en otras

palabras una variable del equipo como “Block-Var” en “Type”, se especifica en que equipo

se encuentra la variable en “Block” como se le llamé al tercer reactor “MINR-DEC” se

selecciona ese bloque, defnimos la variable “DUTY” en “Variable”, para que varie el Duty

del reactor y garantizar un cambio de temperatura de cero.

Simulation

All terms

P g MINK-DEL
I g MIXER
I g MOIS-SEP
I [@ ORG-COME
[@ PRD-COOL
[ RETORT
> g SHA-HEAT
[@ sLD-cooL
4 [£g SSPLIT
[@]Input
IEBIDCI{ Options
I Lg EQ Modeling
[ Results
E Strearn Results
[ Stream Results (Cus
o Surnmary
[ Utilities
_& Reactions

I [@ Convergence
4 |G Flowsheeting Options
4 i3 Design Specs
4 |[53 MINDECOM
[@]Input
E Results
v ED Variables
@1 FO Tnout

Economics Energy
Capital Cost Utility Cost Available Energy Savings
usD USDNEBI" MW % of Actual

“MINDECOM - | RETRTDES - |+

Main Flowsheet

|QDeﬁne |aSpec |@'Vﬁr}' |@Fortran |Declarations | @ EO Options | Information |

-Manipulated variable -Manipulated variable limits

Type Block-Var - Lower -1E8
Block: MINR-DEC v | | Upper | 1EB
Variable: DUTY v Step size
Sentence: PARAM Maximum step size
i s o -Report labels
Linel Line 2 Line 3 Lined
-EQ input
Open variable
Description

Figura 2.18: Especificacién de la variacién del DUTY del tercer reactor.

Se define en Fortran a DELT (Se creé esa funcién en la figura [2.17)):

Donde en la figura[2.19 se puede observar que simplemente es un cambio de temperaturas

entre TIN y TOUT.

De manera similar, ahora para el reactor de donde se lleva a cabo la pirolisis (Primer

reactor, “RETORT”) se va a garantizar un reactor isotérmico:
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Energy
Avai

1+

imulation < Economics
I Trems 5 Capital Cost Utility Cost
o logg WILNE-DEL 2
b Cg MIXER e T
b g MOIS-SEP usD UsD/Year
I L@ ORG-COME ‘Main Flowsheet -~ MINDECOM
: gzg{;{im | @Define | @Spec | @Vary | @Fortran | Declarations | &

» L@ SHA-HEAT

I+ g SLD-COooL

4 [Eg SsSPLUT
[@] Input
@Blnck Options

I L@ EOQ Modeling
Eﬂesults

E Stream Results

i3

— Enter executable Fortran staterments
DELT

= TIN - TIQUT

[ Stream Results (Cus
i
o Summary
[ Utilities
Figura 2.19: Definiendo delta T en FORTRAN.
Simulation < Economics Energy EDR Exchar
All Bermns - Capital Cost Utility Cost Available Energy Savings
I L@ Setup _ - _ . Unknown
3 Property Sets usD USD/Year MWW 2% of Actual CE 0
[ Analysis — - — = o ——
I C@ Flowshest Main Flowsheet ~ | MINDECOM "RETRTDES ~ | +
= Ea Streams & Define & Spec @ Vary Fortran Declarations & EO Options Information
L@ Blocks
3 Utilities Active
I & Reactions () Sampled variables (drag and drop variables frem form to the grid below)
I C@ Convergence Variable Definition
4 [£F Flowsheeting Options TRETORT Stream-Var Strearn=P¥R-PROD Substrearn=MIXED Variable=TEMP Units=K

4 |53 Design Specs
L@ MINDECOM

4 |[£% RETRTDES J

[@]Input
Results
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@ EOQ Input
A Surnmary
I C@& Calculator
3 Transfer
[&] Stream Library
[ Balance
3 Measurement
[0 Pres Relief
[ Add Input
i [ Model Analysis Tools
I & EO Configuration
I @ Results Surnmary
I+ L@ Dynamic Configuration

Figura 2.20: Definiendo la temperatura de operacién

(~) Edit selected variable

Variable @ TRETORT
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) Blocks
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En la pestana “Design Specs”, se crea otra especificacion que se llamé “RETRTDES”.
En la subpestana creada se crea una nueva variable llamada “TRETORT”, y se define de

manera similar a las variables TIN y TOUT del caso anterior.

Simulation £ Economics Energy
All Itemns = Capital Cost Utility Cost Available Energy Savings
[ g Setup
[ Property Sets UsD USD/Year MW % of Actual (
1 Analysis
b [ Flowsheet _ Main Flowsheet MINDECOM RETRTDES - | +
I Cg Streams |@Defir|e & Spec |@‘u'ary |F0rtrar1 IDecIarations |@EO Options | Information |
I @ Blocks
£ Utilities -Design specification expressions
I g Reactions Spec TRETORT
I Cf Convergence Target 900
4 53 Flowsheeting Options T e 1E-5
4 (£ Design Specs
b g MINDECOM
4 |[£3 RETRTDES
(@] Input
CF Results
vd EO Variables
[@] EO Input
“ Surnmary
[ B [

Figura 2.21: Definiendo el valor de la temperatura de operacién isotérmica.

Esta pestana es de suma importancia, aqui es donde se le asigna el valor a la temperatura
de operacién del reactor, aqui es donde se varia la temperatura (Aparte de los equipos

“SHA-HEAT”, “AIR-HEAT” y “GAS-HEAT”) de operacion.

De manera similar al caso anterior, se define lo que deseado a manipular por Aspen Plus
para lograr la especificacion, para este caso lo que se varfa es la fraccién de Split (Recir-
culacién en sentido fisico del proceso) del equipo “SSPLIT”, en especifico la fraccién de la
corriente “REC-SHAL”, la cual es la corriente de recirculacién al reactor de pirolisis. En
los limites de variacién (“Manupulated Variable Limits”) se especifica de 0 a 1, al tratarse

de una fraccién (ver figura [2.22)).

Ahora, la temperatura de operacién se varia en los equipos “SHA-HEAT”, “AIR-HEAT”
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y “GAS-HEAT” y en la pestana de la figura
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Figura 2.22: Definiendo la variacién de la recirculacién de shale gastada.
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CAPITULO 3

RESULTADOS Y DISCUSION

Con un flujo de alimentacién de 10.89 toneladas por dia, y de variar la temperatura de

operacion en incrementos de 50 K se observa lo siguiente:

Shale Gas
9.0
e ®® " 0 00

B0 .

i [ ]

7.0 * . N $ 8§ 8 685

L ]

o 50 £
E ]
E i
e 30 o CH4
5 . CIHG
9 .n .
g = .
! C3HE
P 3p
Hd o CAH10

2.0

[ ]
10 [

s o o o ®
0 100 200 00 400 500 600 700 800 900 1000 1100 1200

=
=

Temperatura de Operacion (K)

Figura 3.1: Produccién de shale gas en funcién de la temperatura.
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Produccion de Shale Qil
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Figura 3.2: Produccién de shale oil en funcién de la temperatura.

Como se puede ver en las Gréficas y : la produccién de shale gas y shale oil para

t
el rango de temperaturas de 450-600 K se logra una produccion muy pobre, de 0.2896&
ano

t
para 600 K, para 650 K se logra una produccion 4.6218& y con un cambio de 50 grados
ano

ton
en 700 K aumenta a 40.91——, esta tendencia continia hasta legar a 900 K donde la
ano
ton
produccion se ve que esta llegando a un maximo cerca de una produccion de 254.96—,
ano

ya que un cambio de 300 K (Aumentar la temperatura de operacién hasta 1200 K) la
produccién aumenta a 260.51&, lo que representa un aumento de 2.24 % para un delta
ano

de 300 grados. Por lo que la temperatura recomendada de operacién es de 900 K.
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Emisiones de CO2
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Figura 3.3: Emisiones de CO2 en funcién de la temperatura.

Para la produccion de COs ocurre algo interesante, como se observa en la Grafica y
tabla ; la produccién de C'O, disminuye al aumentar la temperatura, esto puede ser debido
a que al consumirse mas kerogeno, es decir, al aumentar la produccion de shale gas y oil,

hay menos de este reactivo disponible para que se queme a C'O; y agua.

A continuacion se presentan los resultados completos de las corrientes de interés de cada

corrida en el simulador Aspen Plus:
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Kg/s Kg/s Kg/s Kg/s Kg/s Kg/s Kg/s Kg/s
Temperatura | - gas out | CH4 - gas out | C2H6 -gas out | C3HS8 - gas out | C4HI10 - gas out | CO2-FLUE GAS | OIL - OIL OUT | CO2 Total
450 4.22E-12 1.67TE-12 1.38E-12 1.36E-12 1.36E-12 0.0553153 5.08E-11 5.53E-02
500 5.35E-10 2.12E-10 1.76E-10 1.73E-10 1.71E-10 0.0553153 6.44E-09 5.53E-02
550 2.81E-08 1.11E-08 9.22E-09 9.08E-09 8.98E-09 0.055314 3.39E-07 5.53E-02
600 7.62E-07 3.02E-07 2.50E-07 2.46E-07 2.43E-07 0.0552797 9.18E-06 5.53E-02
650 1.22E-05 4.82E-06 3.99E-06 3.93E-06 3.88E-06 0.0547469 1.47E-04 5.48E-02
700 1.08E-04 4.27E-05 3.53E-05 3.48E-05 3.44E-05 0.0502846 1.30E-03 5.04E-02
750 3.69E-04 1.46E-04 1.21E-04 1.19E-04 1.18E-04 0.0380641 4.45E-03 3.84E-02
800 5.68E-04 2.25E-04 1.86E-04 1.83E-04 1.81E-04 0.02877 6.84E-03 2.93E-02
850 6.45E-04 2.56E-04 2.12E-04 2.08E-04 2.06E-04 0.0251855 7.77E-03 2.58E-02
900 6.70E-04 2.66E-04 2.20E-04 2.16E-04 2.14E-04 0.0239807 8.08E-03 2.47E-02
950 6.79E-04 2.69E-04 2.23E-04 2.19E-04 2.17E-04 0.0235573 8.19E-03 2.42E-02
1000 6.83E-04 2.71E-04 2.24E-04 2.21E-04 2.18E-04 0.0233957 8.23E-03 2.41E-02
1050 6.84E-04 2.71E-04 2.25E-04 2.21E-04 2.19E-04 0.0233287 8.25E-03 2.40E-02
1100 6.85E-04 2.72E-04 2.25E-04 2.21E-04 2.19E-04 0.0232987 8.26E-03 2.40E-02
1150 6.85E-04 2.72E-04 2.25E-04 2.21E-04 2.19E-04 0.0232844 8.26E-03 2.40E-02
1200 6.85E-04 2.72E-04 2.25E-04 2.21E-04 2.19E-04 0.0232771 8.26E-03 2.40E-02
1250 6.86E-04 2.72E-04 2.25E-04 2.21E-04 2.19E-04 0.0232639 8.26E-03 2.39E-02

Tabla 3.1: Resultados de la variacién de la temperatura de operacién(kilogramos)
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Ton/ano Ton/ano Ton/ano Ton/ano Ton/afio Ton/afo Ton/ano Ton/ano
Temperatura | CO2 - gas out | CH4 - gas out | C2H6 -gas out | C3HS - gas out | C4HI10 - gas out | CO2-FLUE GAS | OIL - OIL OUT | CO2 Total

450 1.33E-07 5.28E-08 4.37E-08 4.30E-08 4.30E-08 1744.42 1.60E-06 1744.42
500 1.69E-05 6.69E-06 5.53E-06 5.45E-06 5.39E-06 1744.42 2.03E-04 1744.42
550 8.86E-04 3.51E-04 2.91E-04 2.86E-04 2.83E-04 1744.38 0.01 1744.38
600 0.02 0.01 0.01 0.01 0.01 1743.30 0.29 1743.32
650 0.38 0.15 0.13 0.12 0.12 1726.50 4.62 1726.88
700 3.39 1.35 1.11 1.10 1.08 1585.78 40.91 1589.17
750 11.64 4.62 3.82 3.76 3.72 1200.39 140.28 1212.03
800 17.91 7.10 5.88 5.78 5.72 907.29 215.85 925.20
850 20.33 8.06 6.67 6.56 6.49 794.25 245.00 814.58
900 21.14 8.38 6.94 6.83 6.75 756.26 254.79 777.40
950 21.43 8.50 7.03 6.92 6.84 742.90 258.24 764.33
1000 21.54 8.54 7.07 6.95 6.88 737.81 259.55 759.34
1050 21.58 8.56 7.08 6.97 6.89 735.69 260.10 757.28
1100 21.60 8.57 7.09 6.98 6.90 734.75 260.34 756.35
1150 21.61 8.57 7.09 6.98 6.90 734.30 260.46 755.91
1200 21.62 8.57 7.09 6.98 6.90 734.07 260.51 755.68
1250 21.62 8.57 7.10 6.98 6.91 733.65 260.55 755.27

Tabla 3.2: Resultados de la variacién de la temperatura de operacién (Toneladas)




Finalmente, en la tabla [3.3| se reportan los flujos de produccion a 900 K

COMPUESTO | UNIDADES | GAS-OUT OIL-OUT FLUE-GAS
N2 Ton/afio 0 0 8799.569
02 Ton/afio 0 0 2056.552
H2 Ton/ano 0.5917877 0.00030997 0
H20 Ton/ano 15.29295 0.5752641 141.4611
S0O2 Ton/ano 0 0 45.07577
H2S Ton/ano 0.5869871 0.00511049 0
NH3 Ton/afio 0.5863673 0.0057302 0
NO2 Ton/ano 0 0 49.34122
cO Ton/ano 3.371513 0.00344504 0
CcO2 Ton/ano 21.15653 0.0997766 756.7749
CH4 Ton/ano 8.389825 0.0179618 0
C2H6 Ton/afio 6.943104 0.0436475 0
C3H8 Ton/ano 6.831971 0.0955718 0
C4H10 Ton/ano 6.757397 0.1701431 0
OIL Ton/ano 27.28504 254.9679 0
Flujo TOTAL Ton/ano 97.79347 255.9849 11848.77

Tabla 3.3: Tabla de componentes de interés a 900K

En esta tabla solo se presentan la composicion de las corrientes de interés, GAS-OUT es
la corriente de salida de Shale gas en la zona de separacién. OIL-OUT es la corriente de
salida de Shale oil en la zona de separacién. Y, finalmente, FLUE-GAS es la corriente de

salida de los gases producidos en la pirolisis.

Como se puede ver en la figura [2.22] la fraccién que se recircula al reactor de pirolisis
varia en funciéon de que temperatura se esta operando, para el caso de la temperatura
recomendada, ASPEN da un valor de Split de fraccién de 0.6787, lo que representa un
67.87% del flujo de salida de la corriente “BUR-SHAL?”.
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En la tabla se condensa las condiciones de operacién del reactor de pirolisis:

Temperatura de entrada 900 K
Temperatura de salida 900 K
Presién de Salida 101352.932 | N/sqm
Fraccion vapor de salida 1
Duty 0 Watt
Net Duty 0 Watt
Volumen de reactor 0.014158 m3
Fase Vapor 0.008495 m3
Fase liquida 0 m3
Fase condensada 0.005663 m3
TIEMPOS DE RESIDENCIA DE:
Reactor 1.0936 Segundos
Fase Vapor 0.6586 Segundos
Fase condensada 118.0487 Segundos

38

Tabla 3.4: Condiciones de operacién del reactor de pirolisis




CAPITULO 4

CONCLUSIONES

El proceso se simulé con datos reportados por J.R. Ammer, de shale extraida de New

Albany, Ohio, en Estados Unidos.

Cabe mencionar que la temperatura de operacién éptima solo es vélida para la shale de
New Albany y a un flujo de alimentacion de 10.89 toneladas por dia, ya que shale extraida
de otros sitios tiene diferentes composiciones y diferentes tipos de minerales, sin embargo,
se puede realizar exactamente el mismo procedimiento explicado en esta tesis, si se cuenta

con datos concretos de composicion de dicha shale.

El objetivo de crear un modelo de Aspen Plus que pueda simular satisfactoriamente un
proceso de produccion de Shale Oil y Gas se cumplié. Para el caso de oil shale de México,
se necesitan los datos obtenidos a través de andlisis de muestras de shale para llenar los
campos de informacién que requiere Aspen Plus ULTANAL, GENANAL y SULFANAL
los cuales son: para ULTANAL: un anélisis de composiciéon en porcentaje de carbono,
hidrégeno, nitrégeno, cloro, azufre y oxigeno tanto del kerogeno, como de una muestra de
kerogeno quemado. Para SULFANAL porcentaje de composicion de compuestos piriticos,
sulfatos y organicos, tanto del kerogeno sin procesar como de una muestra de kerogeno
quemado. Para GENANAL se requiere un anélisis de porcentaje de Agua, Kerogeno y

Minerales presentes en una muestra completa de oil shale.
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Para el caso particular expuesto en este trabajo, la temperatura de operacién recomendada
es de 900 K, ya que como se mencion6 anteriormente y se puede observar en las gréaficas
B.1] y un aumento de 300 K de temperatura representa un aumento minimo de
2.24% en la produccién de Shale oil y gas, lo cual se traduce en un gran aumento de
costos de operacion con un minimo aumento de ganancia. Ademas, el reactor deberd tener
un volumen de 14.16 litros, un flujo de alimentacion de 10.8862 toneladas por dia; y una
recirculacion al reactor de pirolisis del 67.87 % de la corriente sélida de salida de éste

mismo.
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ANEXO A

Cddigo en FORTRAN para la

pirolisis de kerogeno
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C User Kinetics Subroutine for RCSTR.
SUBROUTINE PYROLKIN (SOUT, NSUBS, IDXSUB, ITYPE, NINT,
INT, NREAL, REAL, IDS, NPO,
NBOPST, NIWORK, IWORK, NWORK, WORK,
NC, NR, STOIC, RATES, FLUXM,
FLUXS, XCURR, NTCAT, RATCAT, NTSSAT,
RATSSA, KCALL, KFAIL, KFLASH, NCOMP,
IDX, Y, X, X1, X2,
NRALL, RATALL, NUSERV, USERV, NINTR,

© 00 N o O b~ W DN

INTR, NREALR, REALR, NIWR, IWR,

*

NWR, WR, NRL, RATEL, NRV,
RATEV)

=

o

Kerogen pyrolysis is expressed as a single nth-order reaction:

RK = K * FKO * (FK/FKO)**N

Where:
RK = kerogen reaction rate, kg/m**3 shale-s.
K =reaction rate, 1/s. In this model, K = 6.9E10*EXP(-21790/T),
where T is temperature in kelvin.
FKO = original kerogen concentration, kg/m**3 shale.
FK = kerogen concentration, kg/m**3 shale.

N =reaction order. N = 1.4 in this model.

The subsequent production of each product from kerogen pyrolysis is

O O 0O O o0 o0 o0 o o o o o0 o0 00

calculated by means of stoichiometric factors:



Ri=Fi* RK

Where:
Fi = stoichiometric factor of ith product, kg of ith product/kg kerogen.

Ri = reaction rate of ith product, kg of ith product/m**3 shale-s.

The Fi for each product used in this model is modified based on the data

reported by Diaz and Braun:

FH2 =0.001
FH2O =0.0268
FH2S =0.001
FNH3 =0.001
FCO =0.0057
FCO2 =0.0359
FCH4 =0.0142
FC2H6 = 0.0118
FC3H8 = 0.0117
FC4H10= 0.0117
FOIL =0.4767

O O 0O 0O 0O O o0 o o0 o0 o0 o0 000000000 o o0

FCHAR = 0.4025

o

IMPLICIT NONE
C
C DECLARE VARIABLES USED IN DIMENSIONING
C



INTEGER NSUBS, NINT, NPO, NIWORK, NWORK,
+ NC, NR, NTCAT, NTSSAT, NCOMP,
+ NRALL, NUSERV, NINTR, NREALR, NIWR,
+ NWR

C

#include "ppexec_user.cmn"
EQUIVALENCE (RMISS, USER_RUMISS)
EQUIVALENCE (IMISS, USER_IUMISS)

#include "dms_ncomp.cmn"

#include "rxn_rcstrr.cmn”

#include "rxn_rprops.cmn”
EQUIVALENCE (TEMP, RPROPS_UTEMP )
EQUIVALENCE (PRES, RPROPS_UPRES)
EQUIVALENCE (VFRAC, RPROPS_UVFRAC)
EQUIVALENCE (BETA, RPROPS_UBETA)
EQUIVALENCE (VVAP, RPROPS_UVVAP)
EQUIVALENCE (VLIQ, RPROPS_UVLIQ)
EQUIVALENCE (VLIQS, RPROPS_UVLIQS)

EQUIVALENCE (B(1), IB(1) )

C

#include "pputl_ppglob.cmn"

#include "dms_maxwrt.cmn"

#include "dms_plex.cmn"

C DECLARE ARGUMENTS

C
INTEGER IDXSUB(NSUBS), ITYPE(NSUBS), INT(NINT), IDS(2),
+  NBOPST(6,NPO), IWORK(NIWORK), IDX(NCOMP), INTR(NINTR),
+ IWR(NIWR), NREAL, KCALL, KFAIL,



+ KFLASH, NRL, NRV, I,
+ IMISS, KDIAG, KV, KER,
+ DMS_IFCMNC, LMW, LMWI

REAL*8 SOUT(1), WORK(NWORK), STOIC(NC,NSUBS,NR),
+  RATES(1), FLUXM(1), FLUXS(1), RATCAT(NTCAT),
+  RATSSA(NTSSAT),Y(NCOMP),  X(NCOMP), X1(NCOMP),
+  X2(NCOMP)

REAL*8 RATALL(NRALL), USERV(NUSERV), REALR(NREALR),
+  WR(NWR), RATEL(1), RATEV(1), XCURR,
+  XMW(L),  B(1), TEMP, PRES

REAL*8 REAL(NREAL), RMISS, XLEN, DIAM,
+ VFRAC, BETA, VVAP, VLIQ,
+ VLIQS, VMXV, DVMX

REAL*8 FACTH2, FACTH20, FACTH2S, FACTNHS3, FACTCO,
+ FACTCO2, FACTCH4, FACTC2H6, FACTC3H8, FACTC4H10,
+ FACTOIL, FACTCHAR, FKO, CKO, T,

+ FK, VBED, VOLR, K, RKEROGEN

REAL*8 RH2, RH20, RH2S, RNH3, RCO,
+ RCO2, RCH4, RC2H6, RC3H8, RCA4H10,

+ ROIL, RCHAR

BEGIN EXECUTABLE CODE




C INPUT DATA

C STOICHIOMETRIC FACTOR FOR EACH PYROLYSIS COMPONENT (KG EACH
COMPONENT/KG KEROGEN)

FACTH2 =0.0010
FACTH20 = 0.0268
FACTH2S =0.0010
FACTNH3 =0.0010
FACTCO =0.0057
FACTCOZ2 =0.0359
FACTCH4 =0.0142
FACTC2H6 = 0.0118
FACTC3HS8 = 0.0117
FACTC4H10= 0.0117
FACTOIL =0.4767
FACTCHAR = 0.4025

C KEROGEN FLOW RATE (KG/S) AND CONCENTRATION (KG/M**3 SHALE) IN
ORIGINAL SHALE

FKO =0.0192
CKO  =323.66
C-

C RETRIEVE REACTION TEMPERATURE (K) AND LEFT KEROGEN FLOW RATE
(KG/S)

T  =SOUT(IDXSUB(1)-1+NCOMP_NCC+2)
FK = SOUT(IDXSUB(3)-1+1)
C RETRIEVE VOID FRACTION AND REACTOR VOLUME (M**3)
VBED =RCSTRR_VFRRC
VOLR =RCSTRR_VOLRC
C RETRIVE MOLECULAR WEIGHT OF EACH COMPONENT (KG/KMOL)
LMW = DMS_IFCMNC(MW")



DOI = 1,NCOMP_NCC
LMWI = LMW+
XMW(I) = B(LMWI)
END DO
C TOTAL PYROLYSIS RATE OF KERGOEN (KG KEROGEN/M**3 SHALE/S)
K  =6.9E10*EXP(-21790.0/T)
RKEROGEN = K * CKO * (FK/FKO)**1.4

C REACTION RATE OF EACH COMPONENT (CONVENTIONAL: KMOL/S;
NONCONVENTIONAL: KG/S)

RH2 = RKEROGEN * FACTH2 /XMW(3) * (1.0-VBED) * VOLR
RH20 = RKEROGEN * FACTH20O /XMW(4) * (1.0-VBED) * VOLR

RH2S = RKEROGEN * FACTH2S /XMW(6) * (1.0-VBED) * VOLR
RNH3 = RKEROGEN * FACTNH3 /XMW(7) * (1.0-VBED) * VOLR
RCO = RKEROGEN * FACTCO [/XMW(9) * (1.0-VBED) * VOLR
RCO2 = RKEROGEN * FACTCO2 /XMW(10) * (1.0-VBED) * VOLR
RCH4 = RKEROGEN * FACTCH4 /XMW(11) * (1.0-VBED) * VOLR
RC2H6 = RKEROGEN * FACTC2H6 / XMW(12) * (1.0-VBED) * VOLR
RC3H8 = RKEROGEN * FACTC3H8 / XMW(13) * (1.0-VBED) * VOLR

RC4H10 = RKEROGEN * FACTC4H10 / XMW(14) * (1.0-VBED) * VOLR
ROIL = RKEROGEN * FACTOIL /XMW(15) * (1.0-VBED) * VOLR
RCHAR = RKEROGEN * FACTCHAR * (1.0-VBED) * VOLR
RKEROGEN = -RKEROGEN * (1.0-VBED) * VOLR
C WRITE(MAXWRT_MAXBUF(1),200) XMW/(15)
C 200 FORMAT(1X,"XMW=",F11.5)
C CALL DMS_WRTTRM(1)
C INITIALIZE RATES
DO 100 1 = 1, NC
RATES(I) = 0DO



100 CONTINUE
C REACTION RATE OF COMPONENTS
C MIXED COMPONENTS
RATES(1) =0.0D0
RATES(2) =0.0D0
RATES(3) = RH2
RATES(4) = RH20
RATES(5) = 0.0D0
RATES(6) = RH2S
RATES(7) = RNH3
RATES(8) = 0.0D0
RATES(9) = RCO
RATES(10) = RCO2
RATES(11) = RCH4
RATES(12) = RC2H6
RATES(13) = RC3H8
RATES(14) = RC4H10
RATES(15) = ROIL
C CISOLID COMPONENTS
RATES(NCOMP_NCC+16) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+17) =0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+18) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+19) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+20) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+21) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+22) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+23) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+24) =0.0D0



RATES(NCOMP_NCC+25) = 0.0D0
RATES(NCOMP_NCC+26) = 0.0D0
C NONCONVENTIONAL COMPONENTS
RATES(NCOMP_NCC*2+1) = RKEROGEN
RATES(NCOMP_NCC*2+2) = RCHAR
RETURN
END
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