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RESUMEN

En este trabajo se estudia el proceso de produccion de amoniaco. Este
compuesto es uno de los principales energy carrier del hidrégeno, al que
muchos proyectos y politicas actuales se refieren como uno de los e-fuels de
futuro por su mayor densidad energética. El proceso convencional de
produccién de NHs, conocido como proceso Haber Bosch, debe acometer
nuevos retos de 1+D como son utilizar directamente H> renovable, adaptarse a
escalas de produccion menores e integrarse con la intermitencia de produccion
de Hz desde electrdlisis.

Se analizan bibliograficamente estos nuevos catalizadores que permiten
acometer los anteriores retos y se simula el proceso de produccion de
amoniaco con la finalidad de analizar el interés de introducirlos. Especialmente
se estudia el efecto de las condiciones de operacion del reactor de sintesis de
amoniaco y el separador del amoniaco licuado del proceso, observandose una
disminucion notable en el consumo energético.

PALABRAS CLAVES: amoniaco renovable, proceso Haber-Bosch, hidrégeno
renovable, simulacion procesos, reactores quimicos.
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ABSTRACT

In this work the ammonia production process is studied. This compound is one
of the main hydrogen energy carriers, at which many projects and current
policies refer to it as one of the future e-fuels due to its energy density. The
traditional NH3z production process, known as Haber-Bosch, must undertake
new I+D challenges such as using directly renewable Hp, adapt to smaller scales
of production and integrate with the intermittency of Hz production from
electrolysis.

New catalysts that are able to tackle the previous challenges are analyzed
bibliographically and the production process is modeled with the purpose of
studying the interest of using them. Specially, the impact from ammonia
synthesis reactor and the flash drum to liquefy the ammonia, with a significant
decrease on energy consumption.

KEY WORDS: renewable ammonia, Haber-Bosch process, renewable hydrogen,
process simulation, chemical reactors.
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1 Introduccion y objetivos

1.1 Introduccion

El uso de combustibles fosiles como fuente principal de energia ha supuesto
una mayor concentracion de gases de efecto invernadero, principalmente
didxido de carbono, en la atmosfera y un aumento en el nivel del agua de los
océanos. Estos son solo algunas de las consecuencias generadas por la
combustion de estos compuestos organicos, y que no solo seguiran
aumentando con el paso de los anos, sino que lo haran de forma exponencial
[3].

A raiz de esta problematica, surge la blsqueda de soluciones, entre las que se
encuentran el uso de energias renovables, reduciendo el impacto ambiental de
estas, y de otras fuentes de energia, como el hidrégeno. Tanto las energias
renovables como el hidrégeno seran de gran importancia en este proyecto, ya
que para la produccion de este elemento es necesaria la utilizacion de las
primeras. El objetivo final es facilitar y optimizar el uso de los recursos
energéticos disponibles, la reduccion de gases de efecto invernadero (GEI),
mejorar la calidad ambiental y la creacion de una industria energética basada
en la sostenibilidad.

El hidrégeno es un vector energético que no genera GEI como producto durante
su utilizacion. La reaccion que tiene lugar es la oxidacion de hidrégeno en
presencia de oxigeno, transformandose en agua y energia. El notable interés
del uso de este elemento como fuente de energia radica en su abundancia en
el universo, formando el 90% de este, su bajo peso atémico, ya que es el
elemento mas ligero conocido, no es téxico y cuenta con una densidad
energética (120 MJ/kg) mucho mayor que la de los combustibles fosiles
convencionales (ej. 40 MJ/kg para la gasolina) [3].

Este elemento se puede producir a través de 3 rutas. La ruta tradicional
mediante el craqueo de combustibles fésiles volatiles, como el gas natural,
mediante el reformado al vapor de este. Esta técnica esta presente en el
proceso Haber-Bosch tradicional de produccion de amoniaco. Existen otras dos
rutas consideradas sostenibles por la ausencia del uso de combustibles fosiles
en su obtencion. Una de ellas es mediante la aplicaciéon de la electrélisis del
agua a partir de energias renovables, que es la que se tratara en este proyecto
y sobré la que se hara un mayor énfasis en 5.1Descripcion del proceso de
produccion de amoniaco verde. La tercera y Ultima esta referida a rutas



biolégicas, como la fermentacion, que hoy en dia se encuentra en desarrollo y
es poco rentable por la baja produccion de hidrogeno que aporta.

El uso del hidrégeno en condiciones estandar no es eficiente debido a su baja
densidad energética volumétrica, que es muy baja, del orden de 3Wh/L,
generando numerosas desventajas en su almacenamiento. Necesita de una
elevada compresion, de alrededor de 700bar en un vehiculo de hidrégeno, para
gue su almacenamiento sea efectivo. Para encontrarlo en fase liquida, tiene
que ser enfriado hasta unos -250°C, por lo que se plantean otras alternativas
en almacenamiento de hidrégeno para almacenamientos a largo plazo o para
transporte de largas distancias, aqui es donde el amoniaco toma su papel de
energy carrier o vector energético [3].

Por su densidad energética, capacidad de descomposicion total y parcial a Ho
e incluso uso como combustible, el amoniaco generado a partir de Ho renovable
se convierte en un carrier de Ha muy prometedor para el futuro. El amoniaco
de origen renovable a partir de hidrogeno procedente de electrélisis de agua,
junto con la intermitencia en la generacion eléctrica en parques de centrales
renovables y el tamano tipico de estas centrales supone requerimientos
anadidos que necesitan de alternativas al proceso tradicional de produccion de
amoniaco Haber-Bosch, con el fin de avanzar hacia la produccion sostenible de
amoniaco con emisiones libres de GEI. La principal barrera que habra que
abordar es tratar de reducir la temperatura mediante la utilizacion de
catalizadores, que, aunque aumenten el coste de inversion, permitan aumentar
la actividad catalitica, reduciendo la temperatura, y por consiguiente,
reduciendo los costes de operaciones. También, sera necesario abordar la
blsqueda de catalizadores menos propensos al envenenamiento tras la
parada del proceso, para poder integrarlo con la intermitencia de las
renovables.

La importancia del amoniaco, ademas de su uso en el almacenamiento de
hidrogeno, radica en la fabricacion de fertilizantes a partir del mismo. La
fabricacion de estos fertilizantes permite sostener aproximadamente un 48%
[4] de la poblaciéon mundial gracias a sus efectos sobre los terrenos arados,
aportando nutrientes al suelo y permitiendo asi un mayor desarrollo de la
cosecha. Para algunos expertos como el catedratico y profesor emérito de
Ingenieria Quimica por la Universidad de Santiago de Compostela Juan M. Lema
Rodicio [5], la produccion de este compuesto supone, como ha comentado en
numerosas charlas y presentaciones, “la mayor aportacion de la ciencia” [6].

El proceso de produccion de este compuesto, que tradicionalmente es
conocido como Haber-Bosch y cuyo nombre se debe a los cientificos que lo
inventaron, es probablemente el mas necesario en la industria y es responsable



de alrededor de 1.3% de las emisiones globales de CO2 [4]. Por esta razoén, y
todas las consecuencias que trae consigo el aumento de la concentracion de
las emisiones globales de GEI, existe una necesidad social, econémica y
ambiental de promover la produccion sostenible de amoniaco.

1.2 Objetivos

Este proyecto cuenta con diferentes objetivos, todos ellos enfocados a la
produccién sostenible de amoniaco, como producto intermedio para la
posterior fabricacion de fertilizantes y como energy carrier, gracias a su elevado
contenido en hidrégeno, teniendo en cuenta siempre consideraciones sociales,
econOmicas y ambientales.

Se plantea como objetivo la realizacion de una revision exhaustiva sobre la
bibliografia referente a catalizadores y procesos alternativos al Haber-Bosch
desde el punto de vista de cinética, tasas de conversion durabilidad y
condiciones de operacion. Para ello se realizara una blsqueda de aquellas
marcas que ofertan catalizadores comerciales para la sintesis de amoniaco y
se analizara informacion bibliografica referente a nuevos catalizadores no
comerciales.

Se deberda modelar los diferentes procesos existentes de produccion de
amoniaco a partir de N2 y Hz obtenidos desde fuentes renovables, haciendo
uso de la herramienta computacional COCOsimulator [7]. Se definiran
parametros de calidad del proceso y se analizaran los efectos sobre estos
mismos, analizando los intervalos de variaciones admisibles en las condiciones
de operacion de proceso e implementandose estrategias sencillas de control.

Por Gltimo, se planteara la optimizacion del proceso desde el punto de vista de
integracion energética y su implementacion con plantas de generacion de
electricidad renovable que producen hidrogeno mediante electrolisis.

A consecuencia del trabajo realizado para el desarrollo de este proyecto, se
condensara toda la informacion encontrada respecto al tema que trata: sintesis
de amoniaco, produccion del mismo a partir de fuentes renovables e
integracion del proceso junto a una planta de produccion de energia.

Las capacidades generales que abarca y que desarrollara este trabajo son las
siguientes:



- Conocimiento en materias basicas y tecnoldgicas, que les capacite para
el aprendizaje de nuevos métodos y teorias, y les dote de versatilidad
para adaptarse a nuevas situaciones.

- Capacidad de resolver problemas con iniciativa, toma de decisiones,
creatividad, razonamiento critico y de comunicar y transmitir
conocimientos, habilidades y destrezas en el campo de la Ingenieria
Industrial.

- Capacidad para el manejo de especificaciones, reglamentos y normas
de obligado cumplimiento.

Las capacidades especificas que abarca y que desarrollara este trabajo son las
siguientes:

- Conocimientos sobre balances de materia y energia.

- Capacidad para el analisis, diseno, simulacion y optimizacion de
procesos y productos.

- Capacidad para disenar, gestionar y operar procedimientos de
simulacioén, control e instrumentacion de procesos quimicos.

1.3 Contenido del trabajo

En el Capitulo 2 se expresa la razén de este trabajo y el contexto en el que se
expone dentro de la linea de investigacion del Area de Ingenieria Quimica de la
Universidad de Valladolid. Se destaca la importancia del amoniaco desde la
antigliedad, como ha ido evolucionando el proceso de produccion del mismo,
la naturaleza de los elementos que lo componen y que le aportan sus
polivalentes propiedades, y, por ultimo, la razén de este proyecto: la
problematica que supone el proceso de produccion tradicional.

En el Capitulo 3 se comentan los principales proyectos de produccion de
amoniaco que hay en marcha en Espana. Ademas, se presenta una tabla con
todos los proyectos en marcha a nivel mundial.

En el Capitulo 4 se plasma el analisis realizado a partir de la bibliografia sobre
los catalizadores utilizados en la reaccion de sintesis de amoniaco,
describiendo el funcionamiento de los catalizadores actuales y exponiendo su
problematica, a la vez que se presentan algunos catalizadores mas novedosos



gue aln estan en estudio. Asimismo, se comenta los principales criterios de
rechazo o envenenamiento de los catalizadores en esta reaccion. En Tablas
experimentos de catalizadores se adjuntan unas tablas para cada tipo de
catalizador analizado con los diferentes experimentos encontrados en la
bibliografia y toda la informacion sobre los resultados obtenidos en cada uno
de ellos.

En el Capitulo 5 se describe exhaustivamente el proceso de produccion de
amoniaco verde, a la vez que se plantea la simulacion realizada con la
herramienta COCOsimulator, explicando el proceso de principio a fin, y se
comenta como se ha realizado la integracion energética del proceso. Los
diagramas de simulacion son adjuntados en Planos de simulacion y tablas de
corrientes. Ademas, también se incluye un planteamiento de integracion del
proceso con una planta de produccion de electricidad a partir de recursos
renovables.

En el Capitulo 6 se realiza una conclusion final del trabajo para cada uno de los
objetivos perseguidos. A continuacion, se presentan algunos trabajos futuros
que pueden ser realizados para seguir con la linea de investigacion de este
trabajo.






2 Antecedentes/Contextualizacion

El amoniaco es el segundo compuesto mas fabricado en la industria quimica.
El 85% de su produccion se dedica a la posterior fabricacion de fertilizantes
dedicados a agricultura [8]; el 15% restante se utiliza como fluido de
refrigeracion, como agente de eliminacion de 6xidos nitrogenados NOx y para la
fabricacion de explosivos y algunos polimeros.

Su produccion es una de las sintesis mas complicadas, debido a la gran
influencia de las etapas cataliticas involucradas y la elevada demanda de
energia que necesita el enlace triple de la molécula diatdmica de nitrogeno
para romperse. Ademas, al contrario de como ocurre con la gran mayoria de las
reacciones, en la sintesis de amoniaco la velocidad de reaccion disminuye con
la temperatura, por lo que hay que tener que su termicidad de naturaleza
exotérmica disminuye la velocidad de reaccion, teniendo que evacuar esa
energia. Esta reaccion tan solo tiene lugar en la superficie del catalizador, y hay
que tener en consideracion todas las variables del proceso con objeto de
mantener el catalizador activo el mayor tiempo posible.

La produccion sostenible y uso del amoniaco es una prioridad ambiental a nivel
global debido a nuestra dependencia en los fertilizantes sintéticos fabrica dos
a partir de este compuesto, que permiten abastecer a la mitad de la poblacion
mundial. Una vez este problema se resuelva, no solo se legaria a descarbonizar
una industria responsable de mas del 1.3% de las emisiones de CO2 en todo el
mundo, sino también, apoyando al sector energético como energy carrier del
hidrogeno. De esta forma, se reduciria la dependencia sobre los combustibles
fosiles en uno de los sectores mas contaminantes como es el del transporte.

2.1 Historia de los fertilizantes

La importancia de los fertilizantes radica en la biologia de los seres vivos. Los
seres humanos estamos formados por oxigeno, carbono, hidrégeno y nitrégeno,
de mayor a menor fraccion en peso.

El nitr6geno se encuentra en los aminoacidos que forman las proteinas, como
la hemoglobina, que es la encargada de transportar el oxigeno en los glébulos
rojos, y también tiene un importante papel en la funciéon reproductiva de los
seres vivos, al formar parte de los acidos nucleicos encargados del transporte
de la informacion genética (ADN) y de la traduccion de esta informacion para la
posterior sintesis de proteinas (ARN).



Los seres humanos nos alimentamos de plantas, o animales que se alimentan
de estas mismas, y el principal nutriente de estas plantas es el nitrogeno de la
tierra. Al cultivar una misma tierra ano tras ano, se va ‘cosechando’ el nitrégeno
de la misma hasta tal punto que la concentracion no sea la suficiente para que
las plantas puedan crecer y servir como alimento, al no ser capaces de producir
suficiente clorofila para realizar la fotosintesis.

Basicamente, una deficiencia en nitrégeno implica una menor y peor cosecha,
y esta es la solucion que dan los fertilizantes, anadiendo nitrogeno, ya sea de
forma natural o artificial, de vuelta a la tierra.

Antiguamente, en Sudamérica, pero sobre todo en Perd, se hacia uso de guano,
excremento de algunas aves marinas como pelicanos o murciélagos,
encontrado principalmente en las Islas de Chincha, y de salitre, también
conocido como nitrato de chile, como fertilizantes organicos. Esta materia
organica proveniente de las aves marinas, que se alimentaban de los peces de
la zona y depositaban sus residuos organicos en estas islas, que iban
solidificando con el tiempo, formando montanas de hasta 30 metros de alto. El
uso de este fertilizante fue una de las principales razones de la expansion del
Imperio Inca, que les permitié cultivar en zonas que sin el uso de fertilizante no
hubiesen dado alimento [9].

En 1804 el cientifico aleman Alexander von Humboldt decidio llevar a Europa
unas muestras de esta materia organica para analizarla y comprob6é que
presentaban elevadas concentraciones de nitrégeno en forma de amoniaco y
otros compuestos, hasta un 20% del peso total del guano, y fésforo. A partir de
mediados de ese mismo siglo, la Corona de Espana entré en guerra con sus
antiguas colonias (Peru, Chile, Bolivia, Ecuador), con el fin de controlar y
exportar grandes cantidades de estos fertilizantes a Europa donde se vendia a
un precio de hasta 170 euros el kilo [10].Segun los calculos de aquel entonces,
las reservas existentes de estos fertilizantes se acabarian en menos de 50
anos, y para 1872 apenas quedaba algo para exportar.

Por esta razon, en Europa se empez6 a plantear la posibilidad de fabricar un
compuesto similar a través de la sintesis quimica, mientras que los pueblos
sudamericanos siguieron cultivando de la misma forma que habian hecho anos
atras, mediante recursos naturales. En 1908 ya existia un proceso de
produccion de amoniaco para la posterior fabricacion de fertilizantes, y a partir
de 1930, estos fertilizantes artificiales ya eran mas baratos que los organicos
a partir de guano y salitre.

Thomas Malthus, cientifico y politico inglés del sigo XVIII, es considerado uno



de los primeros demégrafos, y ya por aquel entonces, a finales del siglo XVIII,
fue capaz de predecir como el crecimiento demografico no iba a poder ser
abastecido por completo en unos anos. Exactamente un siglo después, el
qguimico inglés William Crooks, avisé sobre como el ritmo de disminucion de
estos fertilizantes nitrogenados no se asemejaba al ritmo necesario de cultivos
para abastecer a toda la poblacion. La tasa de produccién de alimento no
satisfacia la tasa de crecimiento demografico

Aunque anos antes, considerando o no, la posible hambruna que podria haber
en un futuro, en 1636 ya se conocia la importancia de estos nutrientes para
las plantas, y para 1800 ya se conocia como funcionaban algunas de las
reacciones quimicas que intervienen en estos procesos, como puede verse en
la Figura 1.

Fe y aire
NH, '™ N +H,
Chispa eléctrica

Oxigeno

Agua
NO +NO, .. HNO,

Chispa °+M = Alcalis ¢ Acidos
|

N,+0O NaNO., + NaNO
2 2 2 3

Figura 1. Reacciones conocidas en 1800 y que determinaron el desarrollo del proceso de

produccién de amoniaco [9].

A finales del siglo XIX, los cientificos de Europa y Norteamérica se pusieron de
acuerdo para buscar una solucion a la falta de fertilizantes y surgieron
NUMErosos Procesos:

- Proceso de arco noruego: produccion de 6xidos de nitrégeno a partir de
la oxidacion directa de nitrégeno con oxigeno en presencia de una
fuente de ignicion. Posteriormente se hace reaccionar con agua para
obtener el producto final, 6xido nitrico.

- Método de la cianamida: antiguamente se utilizaba el carburo de calcio
para la obtencion de acetileno, que se usaba como combustible. Con la



aparicion de otros combustibles mas baratos, como el gas natural, habia
un exceso de este compuesto y habia que buscarle una salida. Gracias
a la investigacion, se descubrid que por reaccion de este compuesto con
nitrégeno se obtenia cianamida de calcio CaNCN, que podia ser utilizado
como fertilizante, para la sintesis de amoniaco y en la industria del
acero. El proceso de obtencion se observa en la Figura 2.
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carburo de calcio gas nitrégeno

cianamida calcica

Figura 2. Proceso de formacién de la cianamida calcica [11].

- Obtencion de nitruros metalicos y posterior reaccion con agua

- Obtencion de cianuros por reaccion de nitrégeno con carbon

- Oxidacion del nitrogeno por combustiéon de metano o carbén

- Proceso Haber-Bosch
Finalmente, debido a la versatilidad, la gran cantidad de usos, como producto
final e intermedio, y las ventajas del amoniaco, el proceso en el que finalmente

se centro el desarrollo y la investigacion fue el proceso de produccion de
amoniaco Haber-Bosch.

2.2 Historia del proceso de produccion de amoniaco
El Premio Nobel de Quimica de 1918 es probablemente el mas importante de

la historia. Fue otorgado al quimico aleman Fritz Haber por resolver uno de los
mayores problemas a los que se ha enfrentado la humanidad, como se ha
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comentado anteriormente.

Su invencioén es la principal responsable del abastecimiento de alrededor de 4
billones de vidas actualmente y de dar forma al mundo y la sociedad existente
hoy en dia [10].

El nitrégeno es un elemento muy abundante en la tierra, ya que forma
aproximadamente el 78% del aire atmosférico, pero se encuentra en una forma
en la que las plantas y animales no pueden aprovecharla; dos moléculas de
nitrégeno unidas por tres enlaces. La energia necesaria para romper estos
enlaces es muy elevada, alrededor de 9.8eV, mucho mayor que la necesaria
para romper el enlace de otros elementos diatdmicos como el cloro, el carbono
o el oxigeno.

Existen dos procesos naturales que forman parte del ciclo del nitrégeno y que
son capaces de romper el enlace existente entre las 2 moléculas de nitrégeno:
mediante la energia desprendida por la descarga eléctrica de los rayos en los
relampagos? generando 6xidos nitrogenados que permanecen en la atmésfera
hasta que son arrastrados por la lluvia y nutren la tierra, y mediante algunas
bacterias presentes en la tierra que ‘liberan’ el nitrégeno para que pueda ser
aprovechado por las plantas. Pero estos 2 procesos no son suficientes para
abastecer a la humanidad, por ello era necesario buscar soluciones a través de
la sintesis quimica.

En 1811, el quimico aleman Georg Friedrich Hildebrandt mezcld nitrégeno e
hidrogeno en un bote hermético, con el fin de producir amoniaco, ya que era
uno de los compuestos encontrados en el guano peruano. También intento
sumergir el bote con la mezcla reaccionante a 300 metros por debajo del agua,
para aumentar la presion, pero en ningln caso funciond.

Fritz Haber comenz6 a interesarse por este problema en 1904, siguiendo las
huellas de todos aquellos cientificos que habian intentado lo que finalmente él
conseguiria.

A diferencia del resto de cientificos que lo intentaron y fracasaron, Haber estuvo
5 anos buscando una solucién hasta que pensé en combinar el nitrégeno y el
hidrogeno no solo a altas presiones, como ya habia hecho otros, sino también
a elevadas temperaturas y en presencia de un catalizador disminuyendo la
energia de activacion necesaria para romper los enlaces quimicos de la
molécula diatdmica de nitrogeno. Todos estos requisitos plantearon un desafio
no solo quimico, sino también mecanico, ya que serian necesarios materiales
que soportaran elevadas presiones y temperaturas al mismo tiempo, y por
aquel entonces no eran tan faciles de encontrar.
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El primer catalizador con el que trabajo eran tiras de Osmio (Os 76). Este
elemento era muy dificil de encontrar en aquella época; Haber tuvo acceso a él
porque, ademas de trabajar como profesor, también trabajaba como técnico
en una fabrica de bombillas. Esta compania tenia acceso a este elemento
porque se investigaba su uso en los filamentos de las mismas.

Finalmente, en 1909 Haber plante6 la reaccién con unas condiciones de
presion y temperatura de 200bar y 500°C, en presencia del Osmio que habia
cogido de la fabrica, introduciendo la mezcla de reaccion en una camara de
presion. Observd que la energia generada era suficiente para romper los
enlaces triples de la molécula diatdmica de nitrogeno y asi, permitir la reaccion
con las moléculas de hidrégeno, obteniendo una mezcla de gas con un 6% de
amoniaco, que al condensarse se tradujo en aproximadamente 1mL de este
compuesto.

Este descubrimiento se hizo eco y la industria quimica mas grande de
Alemania, BASF (Badische Anilin und SodFabrik; Fabrica Badense de
Bicarbonato de Sodio y Anilina) comercializd6 el proceso de obtencion de
amoniaco ideado por Haber. En menos de 4 anos montaron la fabrica de Oppau
con una capacidad de produccion de 5 toneladas de amoniaco al dia. Este es
considerado uno de los mayores hitos de la Ingenieria Quimica y fue realizado
por el ingeniero y quimico aleman Carl Bosch.

En 1908, BASF le asigné a Carl Bosch la tarea de realizar un proceso a gran
escala, en el que tendria que disenar la planta y los equipos que serian
utilizados para operar a elevadas presiones y temperaturas. Los catalizadores
que utilizd Haber en el descubrimiento de la sintesis de amoniaco, osmio y
uranio, fueron reemplazados por otros mas baratos y accesibles. Bosch y sus
colaboradores descubrieron que el hierro con ayuda de un soporte o promotor
hacia la funcion de catalizador. En cuanto al diseno de equipos, Bosch
desarrolld hornos que pudieran trabajar a elevadas presiones, una forma
barata de producir y purificar los gases necesarios para la sintesis de
amoniaco. Es considerado el padre de la industria de procesos a elevadas
presiones [12].

Existe una cara oscura en esta historia, en la que Haber decide involucrarse en
la Primera Guerra Mundial, poniendo sus conocimientos al servicio del ejército
aleman, a pesar de ser de etnia judia. A medida que avanzaba la guerra,
Alemania necesitaba mas poélvora y explosivos, y Haber sabia que el nitrato de
amonio no solo era un buen fertilizante, sino también un explosivo. Su caracter
explosivo se debe a la presencia del nitrogeno, que como se ha comentado
anteriormente, no solo requiere una enorme cantidad de energia para romper
su triple enlace, sino que, cuando dos atomos de nitrogeno reaccionan
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formando ese triple enlace se libera una enorme cantidad de energia, y este es
el principio basico de la polvora y los explosivos.

Tras la guerra, haber volvié al Instituto de Fisica y Electroquimica de Berlin-
Dahlem con el fin de ayudar a reconstruir a su pais. En este tiempo, desarrollo
un sistema que conseguia detectar fugas en explotaciones mineras, de forma
que alertara a los obreros en caso de riesgo. Su principal estudio a partir de la
guerra se centrd en la basqueda de oro en los océanos, de forma que se
pudiera aislar para posteriormente sacarle un provecho econémico y asi apoyar
a la reconstruccion de Alemania, aunque su intento fracas6 en rotundo [10].

2.3 Naturaleza de los compuestos

2.3.1 Nitrégeno

El nitrégeno es un gas no metal incoloro, inodoro e insipido que se encuentra
en forma diatdmica. Cuenta con 5 electrones en la capa exterior, por lo que
suele actuar con valencia 3 en la mayoria de compuestos que forma.

El nitrégeno constituye el 78% de la atmédsfera terrestre y forma parte de todos
los tejidos vivos, como se ha comentado anteriormente. Este elemento es
esencial para la vida ya que cuenta con un importante papel en el codigo
genético de los seres vivos, al encontrarse en el ADN. La molécula libre se
encuentra principalmente en el aire, en conjunto con oxigeno y algunos gases
nobles como el argdn, pero también se encuentra formando compuestos en el
agua o la tierra, dando forma al ciclo del nitrogeno que depende de cada
ecosistema, pero que generalmente toma la forma que se representa en Figura
3.
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Figura 3. Esquema del ciclo del nitrégeno en la naturaleza [13]

Sin embargo, este elemento en su forma fijada, es decir, formando
compuestos, como nitratos y nitritos, puede llegar a ser muy danina para el ser
humano disminuyendo la capacidad de transporte de oxigeno en la
hemoglobina, reduciendo la funcionalidad de la glandula tiroides y provocando
deficiencia de vitamina A.

Los seres humanos han alterado el ciclo de este elemento a raiz de la
revolucion industrial y la aparicion de procesos de produccion de compuestos
nitrogenados, como el amoniaco, para su uso posterior como fertilizante.

Su principal aplicacion como uso industrial actual es como materia prima para
la produccion de amoniaco, tema principal del que trata este proyecto, como
producto intermedio para la generacion de fertilizantes y acido nitrico. El
nitrégeno liquido se wusa cominmente como refrigerante para el
almacenamiento y transporte de alimentos y con fines quimicos y bioldgicos
para la preservacion de seres vivos y células en laboratorios. Este elemento,
debido a la fuerza que presenta su enlace en forma diatdmica, como ya se ha
comentado anteriormente, también se utiliza como explosivo como, por
ejemplo, en el conocido por todos TNT, trinitrotolueno [14].

A continuacion, en la Tabla 1 se presentan las principales propiedades del
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nitrégeno.

Ndmero atémico 7
Valencia 1,2,+3,-3,4,5
Estado de oxidacién -3
Electronegatividad (Pauling) 3
Radio covalente (A) 0,75
Radio i6nico (A) 1,71
Radio atémico (A) 0,92
Configuracion electrénica 1s22s22p3
Primer potencial de ionizacién (eV) 14,66
Masa atomica (g/mol) 14,0067
Densidad (g/ml) 0,81
Punto de ebullicion (°C) -195,79°C
Punto de fusién (°C) -218,8
Descubridor Rutherford en 1772

Tabla 1. Principales propiedades del nitrégeno [14].

2.3.2 Hidrégeno

Es el primer elemento de la tabla peridédica y en condiciones normales es, al
igual que el nitrégeno, un gas incoloro, inodoro e insipido y su forma elemental
también es diatomica. Su atomo esta formado por un nlcleo con una carga
positiva o proton y otra negativa o electrén. Es uno de principales componentes
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del agua y toda materia organica. Es el tercer elemento mas abundante el
cuerpo humano y su presencia se extiende también fuera de la atmosfera
terrestre. Cuenta con tres is6topos, que son aquellos atomos que cuentan con
un mismo nUmero de protones, pero distinto nimero de neutrones,
modificando el nimero masico; estos son el protio (1,0), deuterio (1,1) y tritio
(1,2), siendo (n° protones, n° neutrones).

Se caracteriza por ser la sustancia mas inflamable conocida y es mas soluble
en disolventes organicos que en agua. En condiciones normales, es necesario
un catalizador para que reaccione con otros elementos, sin embargo, a
temperaturas elevadas es muy reactivo[15].

Generalmente se encuentra en su forma diatdbmica, pero a elevadas
temperaturas la molécula se disocia y se tienen 2 atomos de hidrégeno, que
pueden actuar como agentes reductores. Reacciona con 6xidos y cloruros de
muchos metales, reduce sales como nitratos y nitritos a su estado metalico y
también forma hidruros al reaccionar tanto con metales como no metales. Al
reaccionar con oxigeno da lugar a lo que conocemos como agua oxigenada, o
peroxido de hidrégeno H20o.

Este elemento esta muy presente en los combustibles fosiles tradicionales, de
formula molecular CHy, gracias a los cuales, con ayuda de oxigeno y una fuente
de ignicion tiene lugar la reaccion de combustion. Esta reaccion es exotérmica
por definicion debido a que los atomos de hidrégeno se separan de los de
carbono para volver a su forma diatémica, generando una gran cantidad de
energia debido a la naturaleza de este enlace. Esta molécula diatémica se
combina con el oxigeno del aire para dar agua en forma de vapor. El otro
producto generado es el didxido de carbono CO2, cuyas emisiones son las
principales causantes de los problemas ambientales comentados en
1introduccion y objetivos.

Su principal aplicaciéon es como materia prima para la produccion de amoniaco,
aunque también se utiliza en la eliminacion de azufres, para la hidrogenacion
de aceites vegetales insaturados y otros compuestos quimicos organicos.
Combinado con oxigeno y/o fllor se utiliza como combustible para cohetes.

Debido a su gran inflamabilidad, se puede utilizar en motores de combustion
interna, aunque en lo que realmente se esta investigando e invirtiendo es en
las pilas de combustible, que permiten transformar la energia quimica de la
reaccion entre el hidrégeno y el oxigeno en energia eléctrica, agua y calor [16].

Los principales peligros de esta sustancia se deben a su elevada
inflamabilidad, ya que con un minimo aporte de energia puede generar una
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llama. En presencia de aire o halégenos podria llegar a producirse una
explosion, viéndose ésta favorecida por metales como platino o niquel. No
presenta ningun peligro evidente para el medio ambiente y los ecosistemas. Al
igual que el nitrégeno, el hidrégeno también presenta su propio ciclo natural,
aunque se conoce como ciclo hidrolégico del agua.

A continuacién, en la Tabla 2 se presenta las principales propiedades del
hidrégeno.

Ndmero atémico 1
Valencia 1
Estado de oxidacién 1
Electronegatividad (Pauling) 2,1
Radio covalente (A) 0,37
Radio i6nico (A) 2,08

Radio atémico (A) -

Configuracion electrénica 1s1
Primer potencial de ionizacién (eV) 13,65
Masa atomica (g/mol) 1,00797
Densidad (g/ml) 0,071
Punto de ebullicion (°C) -252,7
Punto de fusién (°C) -259,2

Henry Cavendish en

Descubridor 1766*

Tabla 2. Principales propiedades del hidrégeno [15].
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*el hidrégeno fue observado, antes de ser reconocido como un gas de
elemento Unico, por Robert Boyle en 1671, disolviendo hierro en acido
hidroclorhidrico diluido [15]:

Fe + HCI -> FeClz+ H2

2.3.3 Amoniaco

El amoniaco es una sustancia alcalina, incolora y con un fuerte olor. Este
compuesto es considerado un combustible mas barato en comparacion con
otros combustibles convencionales, como podrian ser la gasolina, el gas
natural, metanol o hidrégeno [3].

Esta sustancia se caracteriza por su elevada densidad energética volumétrica
(12.7 MJ/L), mayor que la del hidrégeno liquido (8.49 MJ/L) o hidrégeno
comprimido a 700bar y temperatura ambiente (4.5 MJ/L). Su temperatura de
ebullicion a presion atmosférica es -33.4°C. Cuenta con un elevado calor de
reaccion o combustion, con un valor de 11.2 MJ/L, también superior al del
hidrégeno, 8.58 MJ/L.

Se disipa facilmente en la atmésfera, debido que su densidad es menor que la
del aire, lo cual minimiza las probabilidades de explosion y riesgo de incendios
en caso de fuga. También cuenta con una temperatura de autoignicion elevada
(650°C) en comparacion con el resto de combustibles (520°C), lo cual
disminuye posibles riegos.

Sin embargo, es una sustancia muy delicada para la vida humana. Su toxicidad
es hasta tres veces mayor que en el caso de otros combustibles como el
metanol o la gasolina [3]. Una concentracion de 300 ppm es suficiente para
atentar contra la salud del ser humano.

Algunos de los problemas y retos que presenta esta sustancia y que habra que
abordar, es su estrecho rango de inflamabilidad en lo que a concentracion se
refiere, que se encuentra entre el 15y el 27% tanto para aire seco como aire
hamedo. Esto presenta ventajas en su almacenamiento, ya que se trata de
amoniaco 100% puro, y para esta concentracion no es inflamable.

A continuacion, en la Tabla 3 se presentan las principales propiedades de este
compuesto.

Masa molar 17 g/mol
Densidad en condiciones estandar 0.769 kg/m3
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Punto de fusion -77.73 °C
Punto de ebullicién a 1bar -334 °C
Presion de vapor a 20°C 8.58 bar
Calor de evaporacion 1,371 MJ/kg
Temperatura de autoignicion 650 °C
Temperatura critica 132.4 °C
Presion critica 112.8 bar
Viscosidad a 25°C 10.07 uPas
Capacidad calorifica a presion constante (1bar, 15°C) 0.037 kJ/mol°C
Capacidad calorifica a volumen constante (101.325 kPa, 15°C) 0.028 kJ/mol°C
Calor de combustion 11.2 MJ/L
Conductividad térmica 22.19 mW,/m-°C
Densidad critica 0.24 g/mL
Presion de condensacion a 25°C 9.9 bar
Limite de flamabilidad 0.63-1.4 -
Temperatura de llama adiabatica 1800 °C
Velocidad maxima de llama laminar 0.07 m/s

Tabla 3. Principales propiedades del amoniaco [3].

Su principal aplicacion es para la fabricacion de fertilizantes como ya se ha
comentado anteriormente. También para la fabricacion de explosivos a partir
de acido nitrico. Asimismo, se utiliza para la obtencion de tintes para textiles,
desarrollo de materiales como el nylon, antiguamente como refrigerante en
ciclos frigorificos, desarrollo de productos farmacéuticos y cosméticos, y
también, como detergente, que es el uso al que estamos acostumbrados ver
en el dia a dia.

Aproximadamente de la produccion mundial de amoniaco, el 80% se dedica
para la fabricacion de fertilizantes, y de este porcentaje, el 17% es consumido
por los humanos a través de los alimentos. El resto queda fijado en la tierra o
en el aire, alterando el ciclo del nitrégeno, aunque por el momento sin
consecuencias graves aparentes.

El principal problema que presenta el amoniaco en la naturaleza es la
eutrofizacion de las aguas. Los nitratos llegan a los mares y rios y estos
nutrientes son aprovechados por organismos acuaticos provocando la
proliferacion de algas y plantas que cubren la superficie. De esta forma, se
impide el paso de la luz solar y como consecuencia la vegetacion en el fondo
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de esta se ve danada. Las bacterias aprovechan para nutrirse de esta materia
organica muerta, consumiendo oxigeno que necesitan otras especies. Este
problema esta directamente relacionado con la contaminacién agropecuaria.

En la Figura 4 se muestra de forma esquematica las diferentes formas de
produccion de amoniaco y sus principales aplicaciones.

%

Combustibles fosiles

n e

A& Hidrégeno

O A ! ' como fuente de
\ 41t [ d Craqueo de energa
'S amoniaco
$ N
P
"4
I

Transporte de

Conversién / produccién i amoniaco

dehidrogeno e de Almacenamiento y
distribucién de

amoniaco

E ©

Uso directo del

amoniaco

Energfas Renovables

Excedente de energia (electricidad)

Figura 4. Esquema de las materias primas y aplicaciones del amoniaco [3].

2.4 Problematica del proceso tradicional

La produccion de amoniaco emite mas didxido de carbono que cualquier otro
proceso de produccion, alrededor del 1. 3% de las emisiones globales [4]. Por
esta razon, se estan buscando alternativas para solucionar este problema,
algunas de las cuales se plantean en este trabajo. Cientificos de todo el mundo
trabajan para encontrar formas de reducir las emisiones de GEl y abaratar los
costes de las tecnologias disponibles actualmente.

El proceso tradicional, conocido como Haber-Bosch, destaca por su enorme
requerimiento energético. La reaccion tiene lugar a una temperatura de 500°C
y a unos 200bar de presion, y esto supone un gran consumo de energia. Este
proceso genera mas de 451 millones de toneladas de CO2 al ano [17].

Aunque esta huella de carbono va mas alla de los requerimientos energéticos
del proceso, la principal fuente de emision de GEI y sobre la que se puede
actuar facilmente mediante el uso de otras técnicas mas sostenibles, es el uso
de los combustibles fosiles. El hidrogeno utilizado en la sintesis proviene del
gas natural, carbon o petréleo que generan emisiones durante el craqueo de
estos para obtener hidrégeno libre de carbono.
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Muchas son las alternativas que quimicos e ingenieros se estan planteando
para hacer sostenible el proceso de produccion de amoniaco, desde la
obtencion de hidrégeno a partir de fuentes renovables mediante la electrdlisis
hasta la busqueda de otro tipo de reacciones de sintesis. Sin ninguna duda la
opcion de producir el hidrogeno a partir de fuentes renovables es la que esta
teniendo los mayores avances y atrayendo la mayor atencion.

Este proceso es muy ineficiente energéticamente. Aproximadamente cada
tonelada métrica de amoniaco contiene 5MWh de potencia, y para el proceso
de produccion, las plantas mas eficientes requieren de mas de 10MWh por
cada tonelada métrica de amoniaco, por lo que la eficiencia en este sentido no
alcanza ni el 50% [18].
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3 Proyectos de sintesis de amoniaco verde en marcha
actualmente

El principal proyecto puesto en marcha actualmente en Espana es el de
Puertollano, Ciudad Real, que no solo es un proyecto a futuro, sino que ya lleva
un ano implementado y asentado. Iberdrola es la encargada de llevar las
riendas de este proyecto, en el que decidi6 instalar la mayor planta de
produccion de hidrégeno verde en Europa.

Iberdrola y Fertiberia son los dos principales impulsores de este proyecto y
posicionan a Espana al frente de la producciéon de amoniaco verde en Europa.
Este proyecto, ya puesto en marcha, sigue en desarrollo con el objetivo de
conseguir una produccion de 830MW de hidrégeno verde con una inversion de
1.8 billones de euros hasta 2027.

Esta planta consiste en la produccion de 100MW energia a partir de fuentes
100% renovables (energia solar fotovoltaica). Consta de un sistema de
almacenamiento de energia formado por una bateria de ién-litio y una
capacidad de 20MWh y un electrolizador de aproximadamente unos 20MW, lo
que le hace uno de los mas grandes del mundo. A continuacion, en la Figura 5
se presenta un diagrama esquematico de la planta.
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Fertiberia
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h Electrolisis
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I

Tanques
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Puertollano Il

YOOI

Figura 5. Diagrama de la planta de Puertollano en conjunto con la produccion de fertilizantes

[19].
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La inversion de este proyecto es de alrededor de 150 millones euros, a partir
de los cuales se crearan mas de 1000 empleos y evitara la emision de mas de
48000 toneladas de CO» al ano.

La mayor parte del hidrogeno producido se utilizara para la produccion de
amoniaco verde en la planta de Fertiberia de Puertollano. A partir del hidrogeno
producido en Puertollano, se podran obtener unas 4000 toneladas de
amoniaco al ano. Esta planta en concreto, es una de las mas eficientes, con
una produccion de mas de 200000 toneladas de amoniaco al ano. Fertiberia
ha modificado su fabrica de forma que el hidrégeno verde producido se pueda
utilizar para obtener fertilizantes sostenibles, minimizando las necesidades de
combustibles fosiles y siendo la primera compania europea que desarrolla la
produccion de amoniaco verde a gran escala.

Esta planta comenzd a estar operativa a principios de 2022 mediante la
produccion de hidrogeno para la posterior obtencion de amoniaco a futuro. Se
encuentra en el municipio de Puertollano, como ya se ha comentado, ubicacion
seleccionada por el gran nucleo industrial existente en el mismo y por la
presencia en el mismo del Centro Nacional de Hidrégeno, que también ha
formado parte del proyecto. Esta planta supondra un gran avance en la
madurez de la produccion de amoniaco verde y presentara una solucion para
la descarbonizacién a medio plazo.

Iberdrola selecciond a la compania europea Nel Hydrogen Electrolyser por su
prestigio para la fabricacion del sistema de produccion de hidrégeno, o
electrolizador, basado en su sistema de membrana con intercambio de
protones y un electrolito polimérico sélido. La compania vasca Elecnor se
encarga de realizar el sistema eléctrico, incluido los paneles solares.

La planta de produccion de electricidad a partir de energia solar, encargada de
producir 100MW de potencia, ha obtenido la Declaracion de Impacto Ambiental
positiva, en gran parte, debido a las siguientes innovaciones:

- La planta cuenta con paneles bifaciales que permiten captar mayor
radiacion solar al contar con dos superficies sensibles a la luz,
proporcionando una mayor produccion y mejorando su tiempo de vida.

- El sistema de almacenamiento de electricidad del que va acompanado,
aporta mayor flexibilidad y gestionabilidad de la instalacion en su
conjunto. Como ya se sabe, la intermitencia de las energias renovables
son su principal problema y esta es una forma de gestionarlo.
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Esta iniciativa, y los buenos resultados obtenidos con este primer proyecto, han
llevado al planteamiento de otros, también dirigidos por Iberdrola y Fertiberia,
que podrian llegar multiplicar por 40 la produccion de esta planta para 2027,
creando hasta 4000 empleos técnicos y con la colaboracion de 500 empresas
locales.

Estos futuros proyectos cuentan con el apoyo de la Unién Europea, a través de
los Fondos Europeos de Recuperacion, que apunta a impulsar la produccion de
hidrégeno verde hasta los 40GW en menos de 10 anos.

Iberdrola no solo desarrolla este tipo de proyectos en Espana, sino también en
Reino Unido. Ha presenta 54 propuestas de produccion de hidrégeno renovable
al programa de la Unién Europea, suponiendo una inversion de mas de 2.4
billones de euros para la instalacion de un electrolizador de mas de 1GW [19].

Otro de los proyectos sobre los que se esta trabajando con vistas a futuro es el
Proyecto Catalina. Este proyecto tiene como objetivo producir hidrégeno y
amoniaco verde a gran escala, gracias a la colaboracion de empresas como
Enagas, Naturgy, Fertiberia y Vestas.

La compania Copenhague Infrastructure Partners se encuentra desarrollando
la primera fase del proyecto con las empresas citadas anteriormente. Catalina
€s un proyecto pionero a escala global para la produccion de hidrégeno y
amoniaco verde, que conectara los recursos de Aragon con los principales
centros de consumo industrial en la costa Oeste de Espana a través de una
infraestructura sostenible. Esta planta contara con una infraestructura de
produccion de energia renovable a partir del viento y solar fotovoltaica que
producira 5GW de potencia para alimentar un electrolizador de 2GW, mucho
mayor que el de Puertollano, siendo capaz de abastecer hasta el 30% de la
demanda de hidrégeno en Espana.

La primera fase, conocida como Catalina |, esta en fase avanzada de desarrollo.
Se espera concretar todos los permisos necesarios para comenzar con la
construccion en 2023. Esta primera fase contara con 1.7GW de energia edlica
y solar fotovoltaica, conectadas a un electrolizador de 500MW que producira
40000 toneladas de hidrégeno verde por ano. El proyecto conectara Aragon y
Valencia a través de lo que ya se conoce como hidroducto, para trasportar el
hidrégeno generado en el electrolizador a una planta de fabricacion de
amoniaco verde, que generara 200000 toneladas de amoniaco por ano.

La mayor parte de este amoniaco sera para la produccion de fertilizantes

sostenibles en la planta que tiene Fertiberia en Sagunto, Valencia, lo que
supondra un gran avance en la descarbonizacion del sector agricola. El
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hidrégeno producido también sera utilizado para descarbonizar otros procesos
industriales e inyectarlo en la red de gas natural.

Se ha calculado que este proyecto conseguira reducir desde un millén de
toneladas por ano de emisiones de CO2, hasta 2.5 millones cuando el proyecto
esté completamente construido.

Este proyecto se ha planteado como un objetivo ambiental e industrial, sino
también social y econémico, al implementarse numerosas colaboraciones con
empresas locales que permitan el incremento de empleo, desarrollo de
proyectos |+D+l y la creacion de una nueva cadena de valor con el fin de
reactivar la economia en esta zona. Se calcula que tan solo la primera fase del
proyecto, aportara mas de 5000 empleos entre Aragon y Valencia.

Ademas, este proyecto forma parte y es objetivo principal de los Proyectos
Estratégicos para la Recuperacion y Transformacion Econémica de Energias
Renovables, Hidrogeno renovable y Alimacenamiento del Plan de recuperacion
Transformacion y Resilencia del Gobierno, que cree que posicionara a Espana
como referencia mundial en la produccion de hidrogeno renovable [20].

A continuacion, en la Tabla 4 se plasma los principales proyectos de produccion
de amoniaco verde en todo el mundo, indicando su ubicacién, capacidad de
produccion, fuente de energia de partida, ano de puesta en marcha y objetivo
de la planta.

Capacidad Fuente
Participantes Ubicacién (toneladas por Aio Propésito
= renovable
ano)
. ’ Morris, - -
Unlv_er5|dad de e 25 Eélica 2014 Producmor_l de fertilizantes a
Minnesota nivel local.
EEUU
Optimizacion catalitica del
proceso H-B a bajas
FREA Koriyama, P, presiones y temperaturas.
JGC Corporation Japén ! Edlica + Solar 2018 Demostracion de
combustién de amoniaco en
turbinas de gas.
Harwell Produccién de amoniaco a
Siemens el Unitde 10 Edlica 2018 partir de electr6lisis del
agua.
Se ha convertido en un
referente europeo en
LZ%%'::; Pugsrtc;n:;o, 4000 Solar 2021 cuanto a soluciones
P sostenibles para la
agricultura.
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Participantes

Ubicacién

(toneladas por

Capacidad Fuente

= renovable
ano)

Propésito

Yara

Haldor Topsoe

Air Products
ASWA Power
Thyssenkrupp
Haldor Topsoe
NEOM

Enagas
Naturgy
Fertiberia
Vestas

ocpP

Enaex

Proton Ventures
Siemens
Yara

Siemens Gamesa
Energifonden Skive

Ballance
Agrinutrients
Hiringa Energy

Porsgrunn,
Noruega

Foulum,
Dinamarca

Arabia Saudi

Aragbny
Valencia,
Espana

Jorf Lasfar,
Marruecos

Antofagasta,
Chile

Goeree-
Overflakke,
Holanda

Skive,
Dinamarca

Kapuni,
Nueva
Zelanda

5000 Hidroeléctrica
300 Edlica
1200000 Edlica + Solar
200000 Edlica + Solar
700 Solar
20000 - 350000 Solar
Eélica +
ALOY0 Mareomotriz
Por definir Edlica
5000 Edlica

2022

2025

2025

Por
definir

Por
definir

Por
definir

Por

definir

Por

definir

Por

definir

A partir de un electrolizador

de 5MW, con el objetivo de

alcanzar una produccion de
fertilizantes libres de
emisiones de carbono.

Demostracion de
produccién de amoniaco
directa desde agua y aire

utilizando un electrolizador
de éxido sélido sin unidad
de separacion de aire.

Produccién de amoniaco
verde a gran escala para
distribuirlo globalmente y
obtener hidrégeno libre de
carbono en el punto de
consumo.

Proyecto mas ambicioso en
la materia a nivel mundial.
Se planea empezar a
construir la primera fase en
2023

Produccién de fertilizantes y
suministro de energia para
naves maritimas.

Estudio de viabilidad (planta
piloto con 64MWp de solary
47MW de electrolizador,
gran escala con 1030MWp
de solary 778 de
electrolizador)

Destaca por el
aprovechamiento de la
energia del mar, algo poco
comdun en el sector de
produccién de hidrégeno.

Produccién de amoniaco
con el fin de almacenar
exceso de electricidad de

aerogeneradores.

La produccién de amoniaco
sera a la par con la de urea.
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Participantes Ubicacion

Capacidad
(toneladas por
ano)

Fuente
renovable

Propésito

Queensland Nitrates
Incitec Pivot

Westfarmers JV Moura_,
Australia
Neoen
Worley
Moranbah,
DI Neloc] Australia
Yara Pilbara,
Australia
H2U Port Lincoln,
Thyssenkrupp Australia

20000

60000

25000

20000

Solar

Solar

Solar

Edlica + Solar

Por
definir

Por
definir

Por
definir

Por
definir

Trata de determinar la
viabilidad técnica y
econémica de producir
amoniaco verde a escala
industrial.

Estudio de viabilidad para
descarbonizar su propia
fabrica de produccion de
amoniaco.

Estudio de viabilidad para
produccién de fertilizantes
libres de carbono.

Modelo de negocio para
exportacion de energia (en
forma de amoniaco).

Tabla 4. Principales proyectos de produccion de amoniaco verde puestos en marcha [21].
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4 Estudio de los catalizadores utilizados en la sintesis de
amoniaco

4.1 Problematica de los catalizadores actuales

La produccion de amoniaco ha sido y sera de vital importancia debido a su uso
como producto intermedio para la fabricacion de fertilizantes artificiales, de los
que la humanidad depende para aumentar sus cosechas y poder abastecerse.
A esto hay que sumarle los nuevos usos que se estan desarrollando como
combustible y como energy carrier de hidrégeno.

Principales usos del amoniaco

Nuevos usos
1%

Otros
14%

W Fertilizante
M Otros

= Nuevos usos

Fertilizante
85%

Figura 6. Principales usos actuales del amoniaco [22].
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Nuevos usos

Usos directos:

- Combustible maritimo
Otros

- Energia en estacionario

. Textiles
Usos indirectos:

Refrigeracion
- Sintesis de amoniaco
Explosivos
- Industria petrolifera .
Oxidos de nitrogeno
- Produccién de hierro

Hydrogen carrier Farmacéuticos
- Transporte

- Produccién de energia

- Apicaciones calorificas

Tabla 5. Usos especificos del amoniaco [22].

Fosfato de

monoamonio Fertilizantes

3%

Aplicacion
directa
1% W Urea

Sulfato de m Nitrato de amonio

amonio
5%

H Fosfato de diamonio
M Sulfato de amonio
Fosfato de
diamonio
5%
Nitrato de
amonio
12%

H Aplicacion directa
B Fosfato de monoamonio

Otros

Figura 7. Principales productos como fertilizantes [22].

En 2007 el fisico aleman Gerhard Ertl gané el Premio Nobel de Quimica por la
investigacion de la superficie de los catalizadores de hierro Fe, metal a partir
del cual se cataliza la gran mayoria de procesos de produccion de amoniaco
hoy en dia. Este catalizador esta fusionado con una gran variedad de
promotores, sobre los cuales se debe investigar para aumentar la eficiencia y
el rendimiento de la reaccion.

Estos catalizadores formados principalmente por hierro necesitan de un gran
aporte de energia en forma de compresion y calor para alcanzar conversiones
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aceptables, de alrededor del 10-15% [23], para una presion de 200bar y una
temperatura de 500°C. Por esta razoén, la bUsqueda de nuevos catalizadores
que permitan obtener conversiones similares con condiciones mucho mas
suaves, 0 conversiones mucho mayores para una presion y temperatura
elevadas, es de gran importancia. Esto permitird un uso mas extendido del
amoniaco, como producto intermedio para la fabricacion de fertilizantes y como
energy carrier con un menor coste. Ademas, otra de las grandes barreras que
presentan los catalizadores actuales es el tiempo de activacion hasta que la
reaccion comienza a tener lugar, que a la hora de implementarse con la
intermitencia de las energias renovables reduce la eficiencia del proceso en su
conjunto, aumentado los costes, por lo que este sera otro de los grandes retos
a solventar.

La reaccion de sintesis de amoniaco es exotérmicay la producciéon de amoniaco
se ve favorecida a elevadas presiones y bajas temperaturas en el equilibrio. A
pesar de verse favorecida la reaccion a una menor temperatura a la que
normalmente se opera, en esas condiciones la velocidad de la reaccion seria
muy baja y por lo tanto el proceso no seria eficiente en su conjunto. La catalisis
tiene lugar cuando la superficie de reaccion de nitrégeno e hidrégeno se pone
en contacto con la superficie del catalizador mediante una quimisorcion.

Las principales etapas que limitan y de las cuales depende la sintesis de
amoniaco son la adsorcion disociativa de la molécula diatdmica de nitrégeno,
la reaccion del hidrégeno y el nitrégeno sobre la superficie del catalizador y la
desorcion del amoniaco, aunque a través de diferentes estudios vy
experimentos se ha confirmado que la mas limitante es la adsorcion disociativa
del nitrégeno [23].

El principal objetivo de cualquier catalizador para la sintesis de amoniaco es
alcanzar el rendimiento maximo a una temperatura suave debido a los limites
impuestos por la naturaleza termodinamica de la reaccion, aunque a bajas
temperaturas la reaccion es demasiado lenta. El asunto al que se debe centrar
este estudio es el analisis de catalizadores que se estan desarrollando por la
comunidad cientifica y que permitan aumentar la velocidad de reaccion a
temperaturas bajas, desplazando el equilibrio hacia la generacion de
productos.

Los catalizadores utilizados en esta reaccion se dividen en dos categorias: los
catalizadores tradicionales fusionados de hierro, que son los mas utilizados
convencionalmente, y los catalizadores metalicos en conjunto con un soporte,
que generalmente se encuentran en desarrollo. En este apartado se comentara
los principales problemas y barreras que presentan los catalizadores
tradicionales.
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Cabe comentar que un soporte y un promotor no son lo mismo exactamente ni
cuentan con las mismas funciones. Un soporte tiene como funcion facilitar la
dispersion y estabilidad de la fase activa catalitica, mejorando las propiedades
estructurales del catalizador en su conjunto y disminuyendo su coste. Suele
contar con una elevada superficie de contacto y buena estabilidad térmica; el
mas utilizado comercialmente es la alimina Al20s. Sin embargo, el promotor va
mas alla, modifica las propiedades del soporte y de la fase activa y mejora la
actividad y selectividad de la fase catalitica. Su funcién no solo es estructural,
sino también aporta propiedades quimicas y electrénicas.

Los mas comunes actualmente son los catalizadores de hierro, derivados de
los 6xidos de hierro hematita Fe20s, wustita Fe1xO 0 magnetita Fez0a4. Este
dltimo ha sido la base de los catalizadores de la sintesis de amoniaco, aunque
la wustita ha sido el mayor centro de atencion recientemente debido a su
elevada actividad [23]. Estos catalizadores se ven acompanados de
promotores como por ejemplo K20, BaO y AloOs, que permiten una mejores de
las propiedades de catalizador en su conjunto.

Wiistite (Fe; ,0) Magnetite (Fe,0,) Hematite (a-Fe,0,)
fcc oxygen lattice Fe™ ‘
fcc oxygen lattice hcp oxygen lattice

Figura 8. Estructuras cristalinas de 6xidos de hierro, de izq. a der. : wustita, magnetita y

hematita [23].

El hierro no presenta actividad catalitica si se emplea por si solo, por ello, es
necesario que vaya acompanado de un promotor. Se han realizado numerosos
estudios al respecto, desde promotores como la alimina Al203, aleaciones de
hierro-cobalto o hierro-niquel derivados de zirconio o distintos promotores de
potasio, como el hidréxido de potasio KOH, que no presenta un aumento de la
actividad a bajas temperaturas, pero a temperaturas muy elevadas el aumento
de la actividad es practicamente exponencial. La clave de estos estudios ha
sido el analisis de los planos de los cristales que forman la molécula de hierro
Fe. En estos mismos se pudo concluir que el plano (111) era el que presentaba
mayor actividad catalitica, con respecto a los planos (110) y (100).
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Figura 9. Planos de los cristales de la estructura molecular de hierro Fe [24].

Generalmente, los promotores Al203, K20, Ca0O, SiO2 consiguen actividades
cataliticas altas con una conversion de alrededor del 15-20% a la salida del
reactor y con velocidades espaciales de alrededor de 10000-30000 h1 para
425°Cy 150bar [23].

Se ha realizado una blusqueda de catalizadores comerciales de sintesis de NH3
referentes a las marcas mas poderosas en esta materia: TOPSOE, Clariant y
Johnson Matthey. Todos ellos estan hechos de o6xido de hierro, con las
innovaciones enfocadas al tipo de promotor. Todos ellos proporcionan una
mayor produccion de amoniaco, aumento de la actividad, ahorro energético,
reduccion de emisiones de GEI, disminucion de la temperatura de operacion y
elevada resistencia al envenenamiento. Las mayores diferencias entre unos y
otros se encuentran en la gran variedad de formas: cilindros, tubos, esferas,
diferentes tamanos y porosidades [25]-[27].

Recientemente, se ha investigado la capacidad promotora que tiene el hidruro
de litio o de bario sobre el catalizador de hierro, para una baja concentracion
de este Ultimo, alrededor del 58% del peso total del catalizador, consiguiendo
elevadas actividades cataliticas para temperaturas menores que la comentada
en el parrafo anterior. El principal problema que presenta estos hidruros es su
elevada sensibilidad al aire y a la humedad, lo cual limita su uso.

En Tablas experimentos de catalizadores se adjunta una tabla con diferentes

estudios y experimentos realizados para el desarrollo de catalizadores de hierro
Fe, a distintas concentraciones de este, con distintos tipos de promotores a
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diferentes condiciones de operacion obtenidas a partir de la referencia [23].

La otra categoria de catalizadores, mas novedosos que los anteriores, esta
compuesta por metales, generalmente rutenio o cobalto, soportados por un
material soporte, como carbon activo u 6xidos metalicos, que componen la
mayor parte de su peso. La masa catalitica tan solo compone entre el 2 y el
10% del total. La utilizacion de estos soportes cuenta con dos objetivos
principales:

- reducir el coste del catalizador, ya que el rutenio o el cobalto son mucho
mas caros que el hierro, el soporte actia como ‘relleno’ para que el
precio pueda asimilarse a los de los catalizadores de hierro.

- un soporte concreto para el catalizador adecuado cuenta con una
funcion promotora, es decir, que consigue aumentar la actividad
catalitica del catalizador.

Finalmente, esta revision se va a enfocar hacia la actividad catalitica del hierro,
ya comentada en este apartado, cobalto, niquel y rutenio. Ademas, se van a
presentar los Ultimos avances realizados referentes a catalizadores de
electruros, hidruros y oxinitruros, soportados por rutenio Ru, hierro Fe, cobalto
Co, niquel Ni y molibdeno Mo, con el fin de abordar la bibliografia mas
actualizada disponible de catalizadores novedosos para realizar un analisis
exhaustivo de estos.

4.2 Uso de nuevos catalizadores

El principal objetivo de los investigadores y desarrolladores de catalizadores es
conseguir catalizadores que presenten un claro aumento de la actividad
catalitica que permita trabajar a temperaturas bajas, de forma que el equilibrio
se desplace hacia la formacion de productos y la conversion aumente.

Uno de los catalizadores en el que se lleva mucho tiempo investigando son los
derivados de rutenio Ru. Este elemento, a bajas concentraciones, permite
obtener actividades mucho mayores que el hierro Fe, para una misma
composicion, del orden de hasta 6 veces las del hierro.

Este elemento, después del hierro, es el mas utilizado como catalizador para la
sintesis de amoniaco. Mediante numerosos estudios se ha comprobado que
este elemento se ve favorecido por un promotor derivado del bario Ba, a partir
del cual se consigue modificar la estructura del rutenio, y asi, incrementar el
nimero de sitios activos en el catalizador. El promotor de este tipo de
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catalizadores compone la mayor parte de su peso y en la mayoria de casos el
rutenio se localiza en la superficie exterior [28].

Los catalizadores de rutenio se ven inhibidos en presencia de impurezas de
compuestos oxigenados. Sin embargo, se ha desarrollado un soporte para este
catalizador, como el de o6xido de zirconio e hidroxido de potasio. Este
catalizador ha presentado las mayores eficiencias con la concentracion de
amoniaco a la salida mas elevada y la mayor velocidad de reaccion debido a la
elevada area de superficie que presenta el soporte y la elevada basicidad del
hidroxido [23].

La eficiencia obtenida en cada experimento no solo depende del tipo de
catalizador y las condiciones de operacion, sino también del proceso o método
utilizado para fabricar el catalizador. En Tablas experimentos de catalizadores
se puede observar como distintos catalizadores de rutenio soportados por cerio
Ce obtienen eficiencias y velocidades de reaccion muy variadas en funcion del
tipo de proceso de fabricacion utilizado. En este mismo experimento se observa
como los catalizadores de cerio Ce con forma de varillas consiguieron
actividades hasta 2 veces mayores que los cubos, para las mismas condiciones
de operacion. Esto se debe a que los catalizadores con forma de varilla cuentan
con un mayor nimero de vacantes de oxigeno, menor cristalinidad y mayor
dispersion del catalizador de rutenio Ru.

La gran mayoria de los catalizadores de rutenio contienen un mayor peso de
soporte, con pequenas particulas de rutenio localizadas en la superficie del
soporte. También se ha investigado introducir estas particulas dentro del
soporte, obteniendo actividades hasta mas del doble en comparacion con
aquellos que solo cuentan con rutenio en la superficie. Este aumento se debe
a la mayor afinidad electronica y al menor envenenamiento al ser introducido
dentro del soporte [23]. Sin embargo, las actividades obtenidas en este
experimento no son comparables con los catalizadores hechos principalmente
de rutenio, con mas de un 70% en masa, aumentando drasticamente el coste
del catalizador.

Otra opciodn interesante, y que hoy en dia se encuentra en investigacion, es el
uso de hidruros metalicos, que a pesar de obtener actividades bastante
modestas suponen un avance en el desarrollo de catalizadores para la reaccion
de sintesis de amoniaco. Se ha observado que el hidruro de calcio CaHa facilita
la transformacion de BaO al hidruro de bario BaH», facilitando la donacion de
electrones [23]. Aunque esta rama de catalizadores se encuentra hoy en dia en
investigacion, en un futuro se espera realizar numerosos avances.

Asimismo, se ha observado que los soportes de amidas y oxihidruros dan muy
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buenos resultados al proteger al catalizador del envenenamiento del hidrégeno
e incluso, modificar la etapa limitante del proceso.

En concreto, el catalizador de rutenio soportado por bario y calcio fue el que
obtuvo mejores resultados, como se puede observar e

. Esto se debe a la gran resistencia al envenenamiento del hidrégeno que
presentan estos dos metales.

En esta misma linea de investigacion, se ha experimentado el uso de
catalizadores de rutenio, en concreto con oxidos de magnesio, en lo que se
conoce como un reactor de microondas. Estos estudios [23] comprobaron que
mediante el uso de este tipo de reactor, la actividad no aumentaba mucho, sin
embargo, la espontaneidad de la misma era mucho mayor, favoreciendo la
formacién de amoniaco. Esto supone un gran avance en la disminucion del
tiempo de reaccion, uno de los mayores problemas de los catalizadores
actuales y que impiden integrar el proceso con recursos renovables debido a
su intermitencia.

El mayor problema de este catalizador es su reducida disponibilidad; la
produccién mundial de rutenio ronda los 35.5 toneladas al ano. Una planta de
amoniaco necesita de alrededor de 300 toneladas de catalizador al ano, de los
cuales, suponiendo una fraccion masica del 2% de rutenio, son 6 toneladas de
rutenio por planta y por ano. Esta cantidad supone el 17% de la produccion
mundial, lo que en caso de afianzarse, el precio se elevaria drasticamente.
Actualmente tan solo hay 10 plantas de produccion de amoniaco que utilizan
este tipo de catalizador.

Otro elemento que es usado como catalizador en esta reaccion y esta siendo
investigado exhaustivamente es el cobalto. Se ha observado que este elemento
permite obtener actividades elevadas cuando esta acompanado de un soporte.
Para este catalizador, las actividades mas elevadas se encontraron para unas
condiciones de 440°C y 10bar [23], en relacion estequeométrica, reduciendo
la presion de operacion con respecto al proceso tradicional, y por lo tanto, el
coste.

4.3 Criterios de envenenamiento de los catalizadores

Para la eleccion de un catalizador adecuado, no solo es importante que alcance
elevadas actividades a condiciones de operacion suaves, sino también que se
trata de un catalizador estable en las condiciones de trabajo y en presencia de
las posibles impurezas que puedan aparecer en la mezcla reaccionante.

36



Para los catalizadores de hierro Fe, se estudi6 el efecto de la presencia de
oxigeno [23], para una planta de produccion de amoniaco verde, proveniente
de la unidad de separacion de aire para la obtencién de nitrégeno puro. Este
nitrégeno trae consigo algunas impurezas como oxigeno o argoén procedentes
del aire. En 1990 ya se habia estudiado este efecto y se concluyd que favorece
la formacion de agua y perjudica la conversion de amoniaco, producto final del
proceso. Este fendmeno se amplifica en presencia de catalizadores derivados
de potasio K. Como conclusion final, concentraciones de oxigeno de 1 ppm
favorecen el envenenamiento de los diversos catalizadores derivados de hierro,
disminuyendo su actividad y por lo tanto, la conversion final a amoniaco [23].

El oxigeno y los compuestos oxigenados oxidan los catalizadores de hierro,
generando la formacion de cristales de 6xido de hierro y una pérdida de area
de superficie, disminuyendo la actividad catalitica. Ademas, este fendmeno se
ve intensificado a bajas temperaturas, lo cual supone un gran problema ya que
uno de los principales objetivos en la sintesis de amoniaco es trabajar a
condiciones suaves y esta es otra de las barreras que habra que enfrentar. Este
proceso se puede revertir mediante la introduccion de hidrégeno para reducir
el catalizador. También, se ha estudiado que la presencia de vacantes
anionicas en el promotor o soporte del catalizador mejora la tolerancia al
oxigeno, no solo del hierro, sino de los catalizadores metalicos en su conjunto.

Sin embargo, para la produccion de amoniaco verde, la presencia de oxigeno
es inevitable, en forma de 02, H20 y CO2 en los gases de alimentacion. Por ello,
es muy importante, antes de introducir estos gases al reactor, contar con un
sistema exhaustivo de purificacion de gases de forma que el nitrégeno y el
hidrogeno sean lo mas puros posible y asi evitar el envenenamiento de los
catalizadores de hierro.

Otra perspectiva desde la que se puede afrontar este problema, es el desarrollo
de un catalizador tolerante al oxigeno, que no cause envenenamiento y que por
lo tanto su actividad catalitica no se vea afectada. De esta forma se puede
plantear un sistema de purificacion menos exhaustivo que implique un menor
coste.

Los principales compuestos que causan envenenamiento en la sintesis de
amoniaco, y en concreto para los catalizadores de hierro, son: didéxido de
carbono CO2, monodxido de carbono CO, agua H20, azufre S, fosforo P, arsénico
As y cloro Cl [23]. Estos compuestos, actlan de forma que se introducen en los
sitios activos del catalizador, que es donde tiene lugar la catalisis, impidiendo
la entrada de los reactivos, nitrégeno e hidrégeno, y por lo tanto, disminuyendo
la produccion de amoniaco.
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Para el didxido y monéxido de carbono, se tiene que su concentracion debe ser
m, m ~
menor que 10 m—f para plantas a gran escala, y 25 m—“Z para plantas a pequena

escala. En la simulaciéon planteada del proceso de producciéon de amoniaco
verde en este trabajo a partir de la herramienta COCOsimulator no se han
considerado la presencia de impurezas en las alimentaciones de hidrégeno y
nitrégeno por proceder de procesos de electrolisis y separacion de aire donde
estas impurezas pueden considerarse despreciables y simplificar el modelo
[23].

Este efecto que generan los compuestos oxigenados, también repercute a los
catalizadores de rutenio Ru [29]. Asimismo, el uso de ciertos hidruros metalicos
como el de bario o calcio en conjunto con el catalizador de rutenio suponen un
aumento de la resistencia al envenenamiento del hidrogeno, aumentando la
actividad catalitica [28].
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5 Modelo del proceso de obtencion de NHs verde

5.1 Descripcion del proceso de produccion de amoniaco verde

Como ya se ha comentado anteriormente, la molécula de amoniaco esta
compuesta por hidrégeno y nitrégeno, por lo que, para producir amoniaco verde
sera necesario obtener estos elementos de forma sostenible a partir de
recursos renovables. En el proceso tradicional, estos dos elementos se
obtienen a partir del reformado de gas natural (fosil) con vapor de agua y
mediante la introduccién de aire. El principal problema de este tipo de proceso,
como ya se ha recalcado en otras ocasiones, es la generacion de gases de
efecto invernadero, como CO2 y los llamados NOx.

Generacion de la mezcla Generacion de amoniaco
—
Metano CHs Precalentador
Agua H0O ) Al (

CH 4+ H20|

€O +3H:

Aire EI

2CH (+03 .
— | W =
2C0+4H;| L JEess

effigerad

Am9n'aco

(liquido)

presor Compresor

Figura 10. Esquema proceso tradicional de produccion de amoniaco Haber-Bosch.

El primer paso es obtener el hidrogeno verde, para ello se hace uso del
fendmeno de la electrélisis. En este proceso las materias primas son agua y
electricidad, prescindiendo de combustibles fosiles. Esta electricidad debe
proceder de recursos completamente renovables, generalmente la energia del
viento y la solar fotovoltaica, como se comprobara en O
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Proyectos de sintesis de amoniaco verde en marcha actualmente. De nada
sirve utilizar electricidad de la red eléctrica que se ha producido a través de
combustibles fosiles, dejaria de tratarse de un proceso sostenible.

Este proceso de produccion de hidrogeno consiste en separar la molécula de
agua H20 mediante un fendmeno electroquimico al aplicar una diferencia de
potencial para obtener hidrogeno oxigeno por separado. Un electrolizador esta
formado por cuatro componentes principales: dos electrodos, anodo y catodo,
una membrana que permite el paso de cada atomo de un lado a otro, y una
disolucion, llamada electrolito. Dentro de este proceso se diferencian 3 tipos:
Membrana de Intercambio de protones (PEM: Proton Exchange Membrane),
Electrélisis alcalina (AEM: Alkaline Exchange Membrane) y Electrolizador de
oxido solido a alta temperatura (SOEC: Solid Oxide Electrolyzer Cell). El método
mas maduro son los electrolizadores de electrdlisis alcalina, mientras que los
de intercambio de protones estan obteniendo grandes resultados [30].

En los electrolizadores de membrana de intercambio de protones, el agua se
disocia en el anodo a atomos de oxigeno y protones de hidrégeno, que junto
con sus electrones, son atraidos por el catodo, atravesando la membrana y
obteniendo hidrogeno gas. Las reacciones que tienen lugar se presentan a
continuacion:

Anodo > H20 = 0.5 02 + 2H* + 2e-

Catodo 2 2H* + 2e- > H>

H,0 + electricidad = H> + 0.5 0>

El electrolizador de electrdlisis alcalina transporta aniones de hidroxido. El agua
se disocia a hidrégeno y estos aniones en el catodo, donde estos se desplazan
hacia el anodo, siendo la reaccion global equivalente a la de los electrolizadores
de membrana.

Catodo 2> 2H20 + 2e 2> Ha + 20H

Anodo > 20H -+ H20 > 0.5 02 + H20 + 2e

Por Gltimo, la electrélisis de 6xido sélido disocia la molécula de agua en el
catodo a hidrégeno y oxigeno aniénico a temperaturas elevadas, de alrededor
de 800°C. Los iones de oxigeno se desplazan hasta el anodo a través de una
membrana sélida idnica donde, combinado con electrones, se convierte en
oxigeno gas. La reaccion neta se mantiene equivalente.

40



Catodo 2 H,0 + 2e- =2 Hs + 0%

Anodo > 202> 0, + 4e

A continuacion, en la Tabla 6 se presentan las principales diferencias y
aspectos a destacar de cada tipo de electrolisis.

Madurez En mercado En mercado En investigacion
Capacidad de instalacién en
Europa en 2020 (kW) 50 - 5000 100 - 6000 150
Necesidad energética media
(kWh/kgHs) para 2030 2 i ol
Costes de inversion (EUR/KW) 800 - 1500 900 - 1850 2200 - 6500
Presion de salida del H2 (bar) 10 35 10
Temperatura media de
operacion (°C) 60 - 80 50-70 700 - 800
Eficiencia eléctrica (LHV,%) 65 - 68% 57 - 64% 72 -88%
Tasa maxima de produccion
de Hz (Nm3/h) 10 g 5

Tabla 6. Diferencias entre los distintos tipos de electrolizadores [30].

Para obtener hidrégeno verde es necesario obtener electricidad 100%
renovable a partir de fuentes de energia como son la edlica, la solar,
geotérmica, biomasa, etc... Mediante el uso de este método se evita la emision
gases de efecto invernadero, como no pasa en el proceso tradicional al utilizar
el reformado al vapor del gas natural, que genera emisiones tanto de forma
directa mediante el uso de combustibles fosiles, como indirecta a través de la
utilizacién de electricidad a partir de recursos no renovables.

En cuanto a la produccion de H2 para la obtencion de NHs, se puede realizar
tanto en la misma planta de produccion de amoniaco, lo que se conoce como
on-site o en otro sitio para que sea transportado mediante hidroductos. Este es
el formato con el que cuentan muchos proyectos puestos en marcha hoy en
dia, como el de Catalina.

La produccion de hidrégeno a partir de energias renovables cuenta con algunas

desventajas que presentan estas en cuanto a su intermitencia y la necesidad
de contar con un sistema de almacenamiento de energia. Por esta razon, se
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suelen realizar lo que se conocen como contratos de compraventa de energia.

El otro elemento necesario para la produccion de amoniaco es el nitrégeno, que
se obtiene directamente a partir del aire. El aire esta formado basicamente por
78.08% (v/v) de nitrogeno, 20.95% de oxigeno, 0.93% de argdn y otros gases
nobles en menor cantidad. Para separar el nitrogeno del resto de componentes
se hace uso de una unidad de separacion de aire mediante tres métodos
distintos.

El primero se conoce como separacion criogénica del aire. Es el método mas
utilizado y se aplica en plantas de media a gran escala. Inicialmente, el aire que
entra se filtra, se comprime y se enfria para separar el agua y el dioxido de
carbono contenido en el mismo. Este aire pasa a un cambiador de calor que
disminuye la temperatura de la corriente hasta unos -175°C. Finalmente se
traspasa a sucesivas columnas de destilacion, generalmente dos, en las que
se separan los elementos gaseosos de oxigeno (-182°C), argdon (-186°C) y
nitrégeno (-196°C) en funcion de sus temperaturas de ebullicion, que van en el
orden escrito de mayor a menor. El nitrogeno gaseoso se recoge en la cabeza
de la columna, al contar con la temperatura de ebullicibn mas alta, y cuenta
con una pureza muy elevada.

A continuacion, en la Figura 11 se muestra un esquema del funcionamiento de
este tipo de plantas.

Fraccionamiento de aire para la produccion de gases

Se absort Por un proces
C s el separacion a b tura,
aire ambiente _m_o el nitrégeno puro se coloca
—Q) o en la parte superior.
® (8]
O(‘, Los gases liquidos
® 3 se almacenan
O ~ —_— temporalmente
e en tanques.
@ _O cliente (e.g. acerias)
=| %y o’ A || S— |
' ° e
<Y = Q
* 9@0 ——c33

y se enfria El intercambiador de calor y el oxigeno puro y se transportan a
con agua enfria el aire hasta en la parte inferior los clientes mediante
aprox. =175 °C tanques cisterna

we: Messer Group

Figura 11. Esquema de funcionamiento de una Unidad de Separacién de Aire segun el

método de separacion criogénica [31].
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El segundo método mas utilizado es el de adsorcion por oscilacion de presion
basada en fendmenos de transferencia de materia. En este sistema, se
introduce el aire filtrado y comprimido a una torre de adsorcion rellena con
carbon molecular en forma de pellets.

Al presurizar el recipiente, las moléculas de oxigeno se adsorben a la superficie
del relleno de carbdn, mientras el nitrégeno atraviesa el recipiente hasta que
el relleno alcanza su limite de absorcion. Una vez se ha alcanzado este limite,
la corriente de aire se redirige a otro adsorbedor trabando en paralelo, para
regenerar el relleno de carbdon del primero y eliminar el oxigeno contenido en el
mismo. Para ello se reduce la presion y el oxigeno se libera a la atmésfera. Este
proceso trabaja en continuo, de forma que uno de los adsorbedores se
encuentra siempre en funcionamiento al irse alternando. Finalmente, se
obtiene una corriente de nitrégeno con una pureza de hasta 99.995% [30].

El dltimo método a comentar es el proceso de separacidon por membrana,
compuesta por fibras poliméricas que retienen el nitrégeno, permitiendo el
paso del resto de gases: oxigeno, agua, didxido de carbono, que son expulsados
a la atmoésfera como residuo. El nitrégeno retenido con una pureza de hasta
99.5% es almacenado.

En la Tabla 7 se realiza un pequeno resumen con las principales diferencias
entre los distintos métodos a continuacion.

Temperatura (°C) -195a-170 20-35 40 - 60
Presion (bar) 1-10 6-10 6-25
Pureza (wt.%) 99.999 99.8 99.5
Consumo eléctrico (GJ/tNHs) 0.1 0.2-0.3 0.2-0.6
Consumo eléctrico (kWh/kgN2) 0.3 0.7-1.0 0.7-2.0
Rango de capacidad (Nm3/h) 250 - 50000 25 - 3000 3-3000

43



Rango de carga (%) 60 - 100 30-100 -

Coste de inversion (k€/tpdNHs) <8 4-25 25-45

Nivel de madurez 9 9 8-9

Tabla 7. Principales diferencias entre los distintos tipos de métodos de produccién de

nitrégeno [32].

Una vez se han obtenido las dos corrientes principales de la alimentacion
fresca, estas son mezcladas en relacion estequeométrica. El proceso se
describe con mayor detalle en 5.3Modelado del proceso usando un reactor
isotérmico. Descripcion y resultados no obstante a continuacion se incluye una
descripcion general del proceso de obtencion de amoniaco verde propuesto.

En funcion del proceso utilizado en cada caso, seran necesarias una serie de
compresiones en las corrientes de forma que cuenten con la misma presion,
que sera la mayor de las dos corrientes, alrededor de los 30-40bar, y asi
proceder a su mezcla. Una vez exista una corriente con nitrogeno e hidrogeno
con proporcion estequeométrica segln la sintesis de amoniaco, se procede a
la compresion y calentamiento de la entrada al reactor para alcanzar las
condiciones de operacion.

La reaccion de sintesis de amoniaco es un proceso exotérmico que se ve
favorecido por aumento de presiones y disminucioén de temperaturas, como se
puede observar en la Figura 12. Sin embargo, debido a la baja actividad
presentada por los catalizadores de hierro para romper el triple enlace de la
molécula diatdmica de nitrégeno, las condiciones de operacion oscilan entre
los 350y 550°C de temperaturay 100 - 450bar de presion [32]. En la siguiente
figura se puede observar coOmo no es posible alcanzar una conversion completa
bajo las condiciones industriales de operacion. Por esta razdn este proceso
cuenta con la necesidad de separar los reactivos no convertidos y recircularlos
de vuelta al reactor.
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Figura 12. Variacién de la concentracién de amoniaco con respecto a la temperatura y la

presion (en relacién estequeométrica y sin inertes) [32].

En un proceso de produccion de amoniaco verde, la recirculacion se mezcla
junto con la alimentacion fresca antes de los sucesivos precalentamientos para
alcanzar la temperatura de operacion. Al ser la conversion de esta reaccion tan
baja, una alternativa es utilizar sucesivos reactores en serie con enfriamientos
intermedios a partir de los cuales va aumentando la conversion. Este fendmeno
se puede observar en el modelo de simulacion realizado en 5.50tros modelos.
Generalmente, el rango de conversion de esta reaccion se encuentra entre un
15-20% en moles [32]. La temperatura de salida de cada reactor siempre sera
superior a la de entrada y, al verse la reaccion favorecida a disminuciones de
temperatura, seran necesarios enfriamientos intermedios, que se integraran
energéticamente para precalentar la mezcla de entrada.

5.2 Descripcion de la herramienta de simulacién COCOsimulator

La simulacién del proceso que se presenta a continuacion se ha realizado
acorde con la estructura explicada en el epigrafe 5.1Descripcion del proceso
de produccion de amoniaco verde. Esta simulacion se ha llevado a cabo en el
programa COCOsimulator [7], interesante herramienta por su aplicabilidad
tanto a procesos quimicos como ciclos termodinamicos, como se comprobara
a continuacion. Esta herramienta es muy potente académicamente al tratarse
de un programa de codigo abierto accesible para estudiantes y docentes.

El programa de simulacion COCO (Cape-Open to Cape-Open; capa abierta a

capa abierta) es una herramienta gratuita compatible con entornos de
simulacion que trabajan en estado estacionario. En ella se distinguen distintos
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componentes, que se combinan entre ellos para formar el programa en su
conjunto:

El paquete CAPE-OPEN Flowsheet Environment (COFE) que es una interfaz
grafica que permite representar los diagramas de flujo de procesos quimicos y
modelos termodinamicos. Este elemento cuenta con un algoritmo secuencial
automatico conocido como tear streams y es el encargado de encontrar una
solucion. Ademas, también muestra las propiedades y valores de las corrientes,
se encarga de la conversion de unidades y permite graficar ciertas variables.

El paguete Thermodynamics for Engineering Applicatios (TEA) se basa en la
bibloteca de propiedades termodinamicas ChemSep e incluye datos de mas de
440 elementos y compuestos quimicos. Cuenta con métodos de calculo de
propiedades.

El paquete CAPE-OPEN Unit-Operations Simple (COUSCOUS) permite
representar en la interfaz los diferentes tipos de operaciones unitarias
(reactores, cambiadores de calor, separadores, etc...). Cada una de ellas llevan
implementadas todas las ecuaciones que las definen para poder realizar los
calculos y obtener una solucion.

El paguete CAPE-OPEN Reaction Numerics (CORN) permite definir y especificar
cualquier tipo de cinética y equilibrio de reaccion, y realiza los calculos
correspondientes a los reactores. Es un derivado del paquete COUSCOUS.

5.3 Modelado del proceso usando un reactor isotérmico. Descripcion y
resultados

Se presenta el diagrama de simulacion del proceso completo a continuacion

para tener una vision global. Posteriormente se iran desarrollando cada una de
las fases en las que se divide.
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Figura 13. Diagrama de simulacion del proceso de produccion de amoniaco verde mediante un reactor isotérmico.
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En esta simulacién, se parte desde una corriente de hidrogeno directamente
desde un electrolizador. Este electrolizador, elegido a partir de diversos
electrolizadores comerciales, genera una produccion de hidrogeno de
10340kg/dia, para una configuracion de 24MW. Las condiciones de salida del
hidrégeno, y por lo tanto, de entrada al proceso de sintesis de amoniaco verde,
son de 30bary 80°C [33].
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Figura 14. Diagrama de simulacion en el que se presenta la mezcla de las alimentaciones de

hidrégeno desde electrélisis y nitrégeno desde ASU.

En la Figura 14 se observa la mezcla de las alimentaciones de hidrégeno y
nitrégeno, que se explica a continuacion. Ademas, del hidrégeno, se tiene la
entrada del nitrogeno, directamente obtenido a partir de una Unidad de
Separacion de Aire (Air Separation Unit; ASU). Se ha partido de una simulacion
aportada por la herramienta de simulacion citada anteriormente, en la que se
obtiene una corriente con ciertas impurezas provenientes del aire, como son
argon y oxigeno. Sin embargo, finalmente estas impurezas no se han planteado
en el proceso, al ser menores a 0.5 ppm en ambos casos y no afectar apenas
en el proceso. Las condiciones de salida de la corriente de nitrégeno son
condiciones préximas a las normales, 1bary 25°C. El flujo molar de nitrégeno
va fijado segln una estrategia sencilla de control que fija un flujo molar
estequeomeétrico en funcion del flujo de hidrégeno, Ha/N2 = 3.
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Estas dos corrientes son la alimentacion fresca y el primer paso es hacer la
mezcla. Para ello, al encontrarse a dos presiones diferentes sera necesario
igualarlas a la misma presion para poder generar una corriente de mezcla. La
presion de operacion en los reactores es de 200bar, por lo que lo I6gico sera
llevar la corriente de nitrégeno a 30bar, para posteriormente comprimir la
mezcla hasta los 200bar. La corriente de nitrégeno puro habra que comprimirla
desde 1bar hasta 30bar. Para ello, se proponen 3 etapas, que han sido
calculadas a partir de compresores comerciales, utilizando un software online
[34] que las calcula a partir del gasto, temperatura de entrada y presion de
succion y de descarga. A partir del nimero de etapas (n), se puede calcular el
pressure ratio (P.R.): Pdescarga /Psuccisn = P.R." ; obteniendo un valor de pressure
ratio equivalente a 3.107. Entre cada etapa de compresion se refrigera hasta
los 80°C usando agua de la torre de refrigeracion para aumentar su densidad
y ahorrar energia, ademas de no alcanzar el limite mecanico del compresor.

Modelo de los intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor entre cada compresion se han disenado de
forma que el cooler enfrie la corriente de proceso hasta los 80°C, y el calor
procedente de este equipo se envie en forma de corriente de energia hasta un
heater que atraviesa la corriente de agua de refrigeracion.

A continuacion, se muestra una equivalencia de los dos tipos de
intercambiadores planteados en la simulacion:

CAMBIADOR DE CALOR

CAMBIADOR DE CALOR EQUIVALENTE

F"i
[
®
¢

T
L.

COOLER HEATER

Figura 15. Comparacién de los dos tipos de cambiadores de calor implementados en la

simulacion.

Una vez unidas las dos corrientes de la alimentacion fresca, se procede a llevar
esta corriente hasta la presién de operacion del reactor, 200bar, como se
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presenta en la Figura 16.

ENFRIADOR H2+N2 ENTRADA PR.=2582
2 + N2 entrada 2}

i
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 1 LEYENDA

+ IS = Information Stream

ES = Energy Stream
MEZCLADOR H2 +N2 ENTRADA CW = Cooling Water

P.R. = Pressure Ratio
[H2 + N2 entrada 3]

COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 2

H2 + N2 entrada 4 \

!

[CW compresiones 4

CALCULADOR DE PRESION @ }—

; /
m Point presion| /
COMPRESOR RECIRCULACION i

b R e rauacor

MEZCLADOR H2+N2 ENTRADA + RECIRCULACION

Figura 16. Diagrama de simulacion en el que se presenta la compresion de la mezcla de la

alimentacion fresca a 200 bar.

Para ello, se ha calculado a partir del mismo software que sera necesario un
proceso de compresion en dos etapas. Se comprobé a partir de compresores
comerciales, como en el caso anterior, obteniendo un pressure ratio con un
valor de 2.582. Al igual que en la compresion del nitrogeno, se refrigera entre
etapas hasta los 80°C. Tras la Gltima compresion no es necesario refrigerar con
el fin de aprovechar el calor aportado por la compresion para calentar la

corriente de reaccion que tendra que ser precalentada hasta los 500°C antes
de entrar al reactor.
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Figura 17. Diagrama de simulacion de la fase reaccién.

La fase de reaccion simulada en el modelo, como se puede observar en la
Figura 17, plantea un caso ideal en el cual se mantiene la temperatura de
operacion del reactor constante a 500°C mediante el uso de un reactor
isotérmico de Gibbs. Ademas, al tratarse de una reaccion exotérmica, el calor
generado en la reaccion se exporta a un precalentador que permite calentar la
mezcla a la entrada del reactor. Esta fase de reaccion seria equivalente a
infinitos reactores adiabaticos en serie con enfriamientos intermedios. El
reactor utilizado es de equilibrio de Gibbs, lo que supone que minimiza la
energia libre de Gibbs 0 maximizan la entropia para calcular el equilibrio.

Al tratarse de un reactor isotérmico, mantiene la temperatura en la establecida
de operacion, que en este caso son 500°C, por lo que, la tasa de reaccion es
maxima constantemente. Al aumentar esta tasa de reaccion, también lo hacen
los moles y la concentracion de amoniaco en la mezcla reaccionante,
generando un mayor calor de reaccion, que se exporta al precalentador descrito
anteriormente.

Antes de entrar al reactor, la mezcla de reaccion primeramente se precalienta
al integrarla energéticamente con la corriente de salida del reactor, que esta a
500°C, y a su vez, se consigue preenfriar la mezcla de la salida que se manda
directamente a condensacion y separacion. Posteriormente, la mezcla de
entrada se precalienta con el calor procedente del reactor isotérmico de Gibbs.

Como esta reaccion aumenta su tasa de reaccion, y por lo tanto, su conversion,

frente a una disminucion de temperatura, el calor generado irda aumentando a
medida que lo hacen los moles de amoniaco de forma proporcional. En el caso
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de diseno, 500°C de temperatura y 200bar de presion, el calor generado en el
reactor sobrepasa al necesario para calentar la corriente de entrada hasta la
temperatura de operacion, por lo que seria necesario enfriar la corriente. Este
enfriamiento no se ha implementado en la simulaciéon ya que no afecta
directamente a los resultados porque el programa de alguna manera ‘disipa’ el
calor sobrante. En caso de que fuera necesario, seria suficiente con utilizar un
intercambiador de calor que combinara la corriente de entrada al reactor y el
agua de refrigeracion, con el tamano adecuado para alcanzar la temperatura
deseada, 500°C.

De lo contrario, también se puede plantear el caso, en el que, al utilizar una
temperatura mas elevada, la tasa de reaccion sea menor, y por tanto también
lo sea el calor de reaccion generado en el reactor. Esto podria llegar a provocar
qgue la corriente no alcanzara la temperatura de operacion antes de entrar al
reactor. Por ello, se ha planteado un calentador que mediante una estrategia
sencilla de control fija la temperatura a la salida del mismo que sea equivalente
a la temperatura de operacion. Este extra de calor se aportaria mediante un
guemador en el que tendria lugar la combustion de hidrégeno para no emplear
combustibles fésiles, como se comentara mas a fondo en 5.50tros modelos.

Tras el preenfriamiento de la salida, integrado con el precalentamiento de la
entrada, se enfria la corriente de salida, que contiene el producto final,
mediante un intercambiador de calor combinado con el agua de refrigeracion,
disminuyendo la temperatura de la corriente de proceso hasta los 35°C,
previamente a la condensacion. Sobre esta integracion energética se hara
énfasis en 5.50tros modelos. A continuacion, en la Figura 18 se muestra el
esquema de simulacion donde se presenta la fase de separacion y licuefaccion
del amoniaco, y la recirculacion de los reactivos no reaccionados.
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Figura 18. Diagrama de simulacion de la parte referente a la separacion y recirculacién.

Una vez se ha generado el amoniaco, hay que separarlo. Para ello se necesita
disminuir la temperatura hasta que se encuentre en estado liquido, mientras
los reactivos no convertidos siguen en estado vapor. El recipiente a presion en
el que tiene lugar la separacion de las dos fases se conoce como flash, y en
esta simulacion actia como condensador y como separador a la vez. Las
condiciones de operacion de este recipiente se han fijado a partir de la
bibliografia [35] y tiene un valor de 100bar de presion, de forma que el
recipiente pueda resistir esa presion, y 23°C de temperatura, para que
condense todo el amoniaco posible. Para alcanzar esta temperatura tan baja,
se hace uso de un ciclo frigorifico de NHs, que se comentara a fondo en
5.50tros modelos. La pureza del amoniaco aumenta de forma inversamente
proporcional con la temperatura. Finalmente, en el flash se obtiene por la parte
inferior la fraccion liquida, compuesta practicamente por amoniaco, y por
cabezas, los reactivos gases no convertidos, que se recircularan de vuelta al
reactor.

Dado que en el flash se produce una reduccion de presion hasta los 100bar,
es necesario recomprimir hasta 200bar la corriente gaseosa formada por el Hz
y N2 no reaccionado que se recircula al reactor. Se utiliza una estrategia sencilla
de control en el compresor de la recirculacion, a partir de la cual se fija la
presion equivalente al compresor de la entrada de hidrégeno y nitrogeno. Como
ocurre en el caso de la alimentacion fresca, esta Ultima compresion no se
refrigera para aprovechar el calor generado durante la compresion en la
reaccion posterior y evitar calentamientos.
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Existe un ciclo de refrigeracion de agua mediante una torre de refrigeracion que
complementa al proceso y sobre el que se hara énfasis en 5.50tros modelos.

En este modelo se ha tratado de realizar una simulacion robusta, que permita
estar expuesta a cambios y que no genere problemas de convergencia debido
a las limitaciones del programa. Algunos elementos reales del proceso, como
ya se ha comentado anteriormente, no estan incluidos en esta simulacion con
el fin de realizar estudios paramétricos que converjan a una solucién correcta.
Algunos de estos elementos omitidos son: ciclo frigorifico que retira calor del
flash, quemador mediante combustion de hidrégeno que aporta el calor
necesario a la entrada, estrategias complejas de control. Sobre estos
elementos se hara especial énfasis en 5.50tros modelos, sobre el que se
planteara un modelo mas fiel al proceso real. Todos los resultados vy
conclusiones obtenidos en cuanto a la simulacién, ademas del estudio
parameétrico realizado en el siguiente epigrafe, se realizara sobre este modelo
de simulacion.

5.4 Analisis paramétrico del proceso. Resultados

En este analisis se han realizado dos estudios paramétricos a partir de la
herramienta de simulacion utilizada en este proyecto, COCOsimulator. A partir
de ella se pueden plantear un rango de condiciones de operacion distintas con
diferentes intervalos y la herramienta encuentra una solucion para cada caso.
En este analisis se han estudiado los dos equipos que se han considerado mas
criticos y sensibles y a partir de los cuales se pueden realizar los mayores
avances; el reactor de sintesis de amoniaco isotérmico de Gibbs y el flash de
separacion para cada uno de los cuales corresponde un apartado en este
epigrafe,

5.4.1 Estudio del reactor isotérmico de Gibbs

En este estudio se ha planteado la variacion de la temperatura y la presion de
operacion del reactor, frente a numerosas variables que se comentaran a
continuacion. El objetivo de este estudio consiste en simular el proceso en
condiciones de presion y temperatura propias de catalizadores y ver el efecto
de estas variables sobre la produccion de amoniaco y el gasto energético del
proceso. La utilizacion de nuevos catalizadores que trabajan a menos
temperatura supone mayores tasas de conversion en condiciones de equilibrio
y en consecuencia es esperable que lleven a menores gastos energéticos
(OPEX aprovisionamiento energético) aunque mayores costes en el propio
catalizador. En cualquier caso, estos catalizadores también es esperable que
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tengan una mayor robustez ante situaciones no estacionarias de
funcionamiento a paradas que tienen interés en la integracion con produccion
de electricidad renovable.

Las variaciones de temperatura elegida van desde los 300°C hasta los 600°C,
con 6 intervalos de estudio. Las variaciones de presion van desde los 100bar
hasta los 250bar, también con 6 intervalos. Los rangos de estudio de estas dos
variables se han elegido a partir de os experimentos recopilados y analizados
en el estudio de catalizadores, tanto tradicionales como novedosos. El flash,
que es el otro equipo a estudiar, se mantiene constante en las condiciones de
operacion, -23°Cy 100bar en este estudio paramétrico asociado al catalizador.

Consumo compresiones N2 + Entrada

3500

(kW)

3000 =P = 100bar
-#-P = 125bar
—+P = 150bar
2000 ——P = 175bar
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Figura 19. Consumo energético de las compresiones de la entrada de nitrogeno y la mezcla

de entrada.
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Consumo compresiones N2 + Entrada + Recirculacion
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Figura 20. Consumo energético de las compresiones de la entrada de nitrogeno, la mezcla de

entrada y la recirculacion.

La primera variable estudiada, representada en las dos figuras anteriores,
corresponde al consumo energético mecanico debido a los compresores. Como
se puede observar en la Figura 19, el consumo de los compresores de la
entrada de nitrogeno y la mezcla se mantiene constante; solo se modifica al
variar la presion de operacion en el analisis paramétrico. La alimentacion de
reactivos es constante en todo momento, por lo que, el consumo en la
compresion de nitrégeno y la entrada se mantiene constante para un nivel de
presion en el reactor dado. El Gltimo compresor de la mezcla varia al ir
modificando la presion de operacion, fijada sobre este equipo, y a partir del
cual se fija también la presion de recirculacion, que sera la misma.

La compresion de recirculacion se ve modificada con la presion y temperatura,
ya que al aumentar la presion y disminuir la temperatura en el reactor, la
conversion aumenta y por tanto el flujo que atraviesa este compresor es menor,
reduciendo el trabajo que realiza. Asimismo, existe un efecto opuesto ya que,
un aumento de presion, ademas de suponer un aumento de conversion,
también supone un incremento del trabajo que realiza el compresor. Esta
variable también se vera afectada a partir de las condiciones de operacion del
flash, que en este caso se mantienen constantes.
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Consumo compresiones N2 + Entrada + Recirculacion + Ciclo
Frigorifico
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Figura 21. Consumo energético de las compresiones de la entrada de nitrogeno, la mezcla de

entrada, la recirculacién y el ciclo frigorifico.

También, se ha querido estudiar como afecta el consumo del compresor del
ciclo frigorifico en este estudio, representado en la Figura 21. Este consumo se
ha calculado a partir del COP (Coefficiente of Performance) del refrigerante
utilizado, que en este caso es NHs. Se ha obtenido de la bibliografia que para
este refrigerante el COP cuenta con un valor de 3.37 [36], y mediante la
definicion del mismo se puede calcular el trabajo realizado por el compresor:

_ Qevaporador ; _ Qevaporador
COPyys = —— = Weompresor = TCOPn
NH3

compresor

También se ha calculado el calor de salida del compresor, a partir de la
definicion de una maquina frigorifica:

Qcondensador = VVcompresor + Qevaporador

*sobre estos calculos se hara una explicacion mas detallada en 5.50tros modelos

A continuacion se presentan los consumos energéticos de los tres equipos
involucrados en el ciclo frigorifico.
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Calor recogido en el evaporador desde el flash
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Figura 22. Consumo de energia térmica calculado en el evaporador del ciclo frigorifico.

Calor entregado por el condensador al agua de refrigeracion
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Figura 23. Consumo de energia térmica calculado en el condensador y exportado al agua de

refrigeracion.
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Consumo compresor ciclo frigorifico
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Figura 24. Consumo de energia mecanica calculado en el compresor del ciclo frigorifico.

En cuanto a consumos energéticos, también se ha estudiado la torre de
refrigeracion que enfria el agua procedente de los enfriamientos intermedios
en las compresiones, el preenfriamiento anterior al flash y el calor exportado
desde el condensador del ciclo frigorifico hasta el agua de refrigeracion.

Torre de refrigeracion (incluyendo el calor del condensador del ciclo
frigorifico)
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Figura 25. Evacuacion de energia térmica calculado en la torre de refrigeracion.

En esta grafica se observa como a mayores temperaturas en el reactor hay
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mayores requerimientos energéticos para enfriar hasta una misma
temperatura. Se puede comprobar como a menores presiones, los
requerimientos energéticos en la torre de refrigeracion son mayores.

Ademas, se ha realizado el estudio energético del reactor, que al ser isotérmico,
el calor generado debido a la exotermicidad de la reaccion se aprovecha para
precalentar la corriente de entrada.

Balance energético en el reactor isotérmico (calor sobrante - / calor
necesario +)
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Figura 26. Balance energético del reactor isotérmico en el que se observa si es necesario

retirar o aportar calor.

En la Figura 26 se observa como a menores temperaturas, la conversion es
mayor y por tanto también el calor de reaccion generado en el reactor. Este
calor exportado para precalentar la corriente de entrada es mayor que el
necesario para alcanzar la temperatura de operacion en el reactor, que
adicionalmente es menor, por lo que sera necesario retirarlo. Para retirar este
calor se plantea la posibilidad de evacuarlo a través de la torre de refrigeracion.

Por el otro lado, al aumentar las temperaturas y disminuir el grado de
conversion en condiciones de equilibrio, la conversion disminuye y con ella el
calor obtenido de la reaccion. Esto supone que sera necesario un aporte extra
de calor para alcanzar la temperatura de operacion a la entrada. Dado su nivel
térmico, este aporte extra de calor se podria hacer a partir de un quemador en
el que se quemase hidrogeno.

Otra variable importante a tener en cuenta, y que esta directamente
relacionada con el consumo en el compresor de la recirculacion, es el
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porcentaje de recirculacion. Este porcentaje ha sido calculado mediante el
cociente del flujo recirculado y el flujo total de entrada al reactor.

Porcentaje de recirculacion
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Figura 27. Porcentaje de recirculacion a diferentes presiones y temperaturas de operacion en

el reactor.

En la Figura 27 se observa como a menores temperaturas de operacion, la
conversion es mayor, por lo que sera necesario recircular menos caudal. Al
recircular menos flujo, el consumo de energia mecanica en ese compresor
disminuye de forma acusada. Cuando sube la presion, aunque se recircula
también menos cantidad por una mayor tasa de conversion, el efecto de
disminucion del trabajo en el compresor de recirculacion no es tan marcado
por cuanto también sube la relacion de compresion en el compresor.
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Figura 28. Consumo de energia mecénica calculado en el compresor de recirculacion.

*la linea inferior correspondiente a una presion de 100bar en el reactor se mantiene nula porque esta es
equivalente a la de operacion en el flash, y, por lo tanto, a la de entrada al compresor de recirculacion.

Por dltimo, destacar que la fraccion molar de NHs a la salida del reactor, que
como ya se ha comentado en 5.1Descripcion del proceso de produccion de
amoniaco verde, se ve favorecida a disminuciones de temperatura y aumentos
de presion, como se puede apreciar en la Figura 29.
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Figura 29. Fraccion molar de amoniaco a la salida del reactor.

—+—P = 100bar
—&-P = 125bar
=P = 150bar
——P = 175bar
=P = 200bar
—o-P = 225bar
—+—P = 250bar

62



5.4.2 Estudio del flash

El principal objetivo de este estudio es evaluar, para diferentes condiciones
factibles en el reactor a partir del desarrollo de nuevos catalizadores, la
separacion conseguida en el flash.

En el estudio del flash se van a realizar cuatro ensayos diferentes. El primero
de ellos a partir de las condiciones de operacion tradicionales del proceso
Haber-Bosch, a 500°C de temperatura y 200bar de presion. El resto
comprenderan diferentes catalizadores encontrados en la bibliografia que
permiten reducir las condiciones de operacion (P y T) en el reactor frente a las
tradicionales y asi mejorar la limitacion de conversion consecuencia del
equilibrio quimico de la reaccion.

Se van a realizar estudios en el flash a bajas temperaturas (-70°C y -10°C), por
lo que el refrigerante R717 utilizado en el apartado anterior ya no es valido y
hay que utilizar otro. El R-23 condensa a -83°C a presion atmosférica y resulta
valido para el estudio paramétrico planteado, con un COP equivalente a 2.8
[37]. Por lo tanto, en ambos casos se va a estudiar un rango de temperaturas
entre -70°C y -10°C, con 7 intervalos. A continuacion, se presenta el diagrama
presion-entalpia de este refrigerante en la Figura 30.
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Figura 30. Diagrama presién-entalpia del refrigerante R-23 [38].

En este apartado se han escogido unos catalizadores a partir de 6xido de hierro,

como los tradicionales, pero con variaciones en el promotor y el soporte
realizado como se vera en 4Estudio de los catalizadores utilizados en la sintesis

de amoniaco. Los mayores avances en catalizadores provienen de la

del promotor o soporte del

on
se presenta en formato tabla resumen en la Tabla 8.

modificaci

Tipo de
catalizador




Condiciones de operacion

Tioo de Porcentaje de
P Promotor [% wt] T[°C] P [bar] NHs a la salida
catalizador
[v/v %]
2.4% Al203, 1.1%
Ca0, 0.58% K20,
Fes04 0.39% Si0s, 0.4% 425 150 21.1
Mgo0, 0.5% Co0304
Al203, K, Ca, 0.6%
Fes04 Nb2Os 450 150 18

Tabla 8. Seleccion de catalizadores para realizar los estudios paramétricos en el flash.

Se van a ir planteando las diferentes variables en una grafica comparativa que
presenta todos los casos. El titulo principal del cuadro corresponde a la variable
estudiada, y el titulo por encima de cada grafica corresponde a las condiciones
utilizadas en el reactor para cada uno de los catalizadores. Las variables Py T

representadas en
funcionamiento del flash.

las graficas corresponden con

las condiciones de

Primeramente, se ha estudiado el grado de separacion obtenido mediante la
fraccion molar de amoniaco en la corriente de salida de vapor del flash, que es
la variable principal de estudio.
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Figura 31. Fraccion molar de NH3 a la salida de vapor del flash.
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En la Figura 31 se observa como el grado de separacion obtenido en el flash
se mantiene invariable al modificar las condiciones en el reactor. Sin embargo,
para las condiciones del flash la separacion se ve favorecida a mayores
presiones y menores temperaturas en el mismo, reduciendo a su vez el
porcentaje de recirculacion y optimizando el proceso en su conjunto. Asimismo,
habria que tener en cuenta que una disminucion de temperatura en el flash
implica mayores costes en el ciclo frigorifico, al tratarse de condiciones mas
exigentes; un aumento de presion en el flash supondria una menor relacion de
compresion en el compresor de recirculacion
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Figura 32. Consumo de energia mecanica debido a todas las compresiones en cada caso.

En esta grafica se observa el consumo derivado de todos los compresores
implicados en el proceso. Las mayores variaciones se presentan en el
compresor de recirculacion y en el del ciclo frigorifico, ya que las compresiones
de nitrégeno y la mezcla de entrada permanecen practicamente constantes. Se
observa como el consumo de energia mecanica disminuye para condiciones
favorables en el reactor, al disminuir la temperatura el porcentaje de
recirculacion sera menor. Ademas, para una menor presion en el reactor, la
relacion de compresion sera también menor y con ello el consumo.

En cuanto a las condiciones del flash, a menores temperaturas, el consumo
disminuye al separar mas amoniaco y disminuir el porcentaje de recirculacion.
A mayores presiones en el flash, el consumo se minimiza al disminuir la relacion
de compresion en el compresor de recirculacion.
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Calor recogido en el evaporador desde el flash
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Figura 33. Variacién del flujo de calor desde el flash hasta el evaporador.

En la anterior grafica se ha estudiado el calor que recibe el evaporador desde
el flash. Este calor aumenta a medida que lo hacen las condiciones del reactor
y es muy sensible a cambios de temperatura. Una disminucion de temperatura
en el reactor implica menor calor que llega al evaporador, y por consiguiente
menor consumo en el ciclo frigorifico y menor calor exportado por el
condensador hasta el agua de refrigeracion. Este calor apenas se ve
modificado al cambiar la presion del flash. Sin embargo, cuanto menor es la
temperatura del flash, mayor es la diferencia de temperaturas con respecto a
la corriente de entrada y por lo tanto, el flujo de calor. En condiciones de
temperaturas altas en el separador del flash, aunque el consumo es menor, la
separacion es mucho menor no aprovechandose las condiciones favorables en
el reactor.
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Figura 34. Consumo de energia térmica en la torre de refrigeracion.
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En la Figura 34 se observa el consumo de energia térmica de la torre y en ella
se observa como las mayores modificaciones se deben a la variacion de las
condiciones del reactor y no del flash. Cuanto menor es la temperatura del
reactor, y mayor es la presion, menor son los requerimientos energéticos de la
torre.

Consumo energia térmica (kW)

Consumo energia térmica (kW)

Balance energético en el reactor isotérmico (calor sobrante -/ calor necesario +)

500°C- 200bar

600 W
-800
1000
1200
1400
1600

70 60 50 -40 -30 20 -10

Temperatura (°C)
450°C- 150bar

200

70 60 50 -40 30 20 -10
Temperatura (°C)

~+P = 50bar
-=-P = 75bar
~+P = 100bar
=P = 125bar

~—P = 150bar

~+P = 50bar
-#-P = 75bar
P = 100bar
—P=125bar

——P = 150bar

Consumo energia térmica (kW)

Consumo energia térmica (kW)

425°C-200bar

200

0
200
-400
-600
-800
000 e
1200 4 ———A———— 3
100 tT——
1600

70 -60 -50 -40 -30 20 -10

Temperatura (°C)
425°C- 150bar

200

0
200
-400
600 ’:jkm

0 -60 50 -4

0 -30 20 -10
Temperatura (°C)

~+P = 50bar
-=-P = 75bar
~+P = 100bar
=P = 125bar

~=P = 150bar

~+P = 50bar

-&-P = 75bar
+-P = 100bar

——P = 125bar

——P = 150bar

Figura 35. Balance energético del reactor resultante del calor de reaccién generado en el

mismo y el requerimiento de calor a la entrada.
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El efecto de la temperatura del flash es muy pequeno en relacion al balance
térmico del reactor. En el caso de la presion, para una misma temperatura del
flash, un descenso en la presion conlleva una menor tasa de separaciéon y en
consecuencia mayores necesidades energéticas en el reactor para calentar el
amoniaco que vuelve a entrar en el reactor por no haberse separado y se
comporta como inerte.
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Figura 36. Porcentaje de recirculacion tras la separacién del amoniaco.

Del analisis del porcentaje de recirculacion puede concluirse que a menores
temperaturas y mayores presiones en el reactor la reaccion se favorece y se
recircula menos. Sin embargo, al variar las condiciones del flash se observa
como la curva presenta un punto singular. Antes de alcanzar los -30°C
aproximadamente, el porcentaje de recirculacion se minimiza con una presion
menor en el flash, pero a partir de esta temperatura, ocurre el efecto contrario.
Esta variable esta directamente relacionada con el consumo de energia
mecanica del compresor de recirculacion, como se aprecia en la Figura 37.
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Figura 37. Consumo de energia mecanica en el compresor de recirculacion.

Por (ltimo, para estudiar el grado de separacion del amoniaco, que se
mantiene constante para diferentes condiciones en el reactor. En el flash, el
grado de separacion se ve favorecido a menores temperaturas y menores
presiones como se muestra en la jError! No se encuentra el origen de la
referencia..

5.5 Otros modelos

En este modelo de simulacion se plantea un proceso de producciébn mas
parecido al modelo real de operacion. Sobre él se ha modificado la fase de
reaccion, desde la mezcla de la alimentacion fresca y la recirculacion hasta la
corriente previa a la condensacion y separacion, incluyendo el guemador sobre
el que se ha hablado anteriormente, y el ciclo frigorifico que permite extraer el
calor del separador-condensador. También se comentard de manera mas
ampliada la integracion energética realizada en el proceso, tanto la compartida
con el modelo inicial como el ciclo de agua de refrigeracion, y el ciclo frigorifico
y el quemador que no se presentan en el modelo inicial.

Como se hizo para el modelo del reactor isotérmico, se presenta el diagrama
de simulacion del proceso completo a continuacion para tener una vision
global. Posteriormente se iran desarrollando cada una de las fases en las que
se divide.
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Modelo de reactores adiabaticos en serie
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Figura 39. Diagrama de simulacion de la fase de reaccién para el modelo de reactores en

serie.

En este modelo se utilizan 4 reactores adiabaticos en serie, segin lo
consultado en bibliografia [35], tras cada cual se realiza un enfriamiento
intermedio que devuelve la temperatura a su valor de operacion y que son
integrados energéticamente con la alimentaciéon a la entrada mediante 4

intercambiadores de calor. De esta forma se puede precalentar la mezcla antes
de entrar al primer reactor, aprovechando el calor de reaccion. Esta integracion
es equivalente al calor extraido del reactor isotérmico de Gibbs y aportado a la
corriente de entrada en el modelo inicial explicado en el apartado 5.3. En este

modelo los reactores utilizados siguen siendo de equilibrio de Gibbs
adiabaticos (en vez de isotérmico).

Modelo de quemador de H2

MEDIDOR FLUJO H2 COMBUSTION
H2 combustion 1aegie

[Medida flujo H2 combustio

@ CALCULADOR ESTEQUEOMETRICO COMBUSTION

JSet Point flujo aire combustio

L Sre combusiion 1S

REACTOR DE COMBUSTION DE H2

RESTRICTOR FLUJO AIRE

MEZCLADOR COMBUSTION LEYENDA

IS = Information Stream

ES = Energy Stream

CW = Cooling Water s
P.R. = Pressure Ratio

Figura 40. Diagrama de simulacién del quemador utilizado para aportar el calor necesario
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hasta alcanzar la temperatura de operacion a la entrada del reactor

Tras el Gltimo precalentamiento al no contar con una tasa de conversion tan
elevada con en el caso del reactor isotérmico ideal, no se consigue alcanzar los
500°C en la recuperacion de calor, sino 470°C aproximadamente. Por ello, es
necesario considerar un aporte de calor externo. Para ello se plantea la
combustion del hidrégeno con aire en un quemador, que se presenta en la
Figura 40, y aprovechar el calor de los humos de combustion. Se plantea el uso
de Hax procedente del electrolizador inicial como combustible para evitar el uso
de combustibles fosiles. Una corriente de hidrogeno proveniente del
electrolizador y otra corriente de aire, compuesta por 79% de nitrégeno y un
21% de oxigeno se mezclan para entrar en el quemador. La relacion de dosados
(proporcion aire/Hz) se plantea de forma que el aire entre en exceso para que
la conversion del hidrogeno sea completa y la temperatura a la salida del
quemador ronde los 800-900°C, valores de temperatura soportados por los
equipos de intercambio de calor actuales. Esta reaccion da lugar a una
corriente de humos de combustion formada por agua y aire en exceso no
reaccionado que, al introducirse en un cambiador de calor con la corriente de
proceso, permite que esta Ultima alcance los 500°C necesarios para la
reaccion. El reactor utilizado en este modelo es de conversion fija, del 100%
para el hidrégeno.

A la salida del dltimo reactor de sintesis de amoniaco, se tiene una corriente
con un 22% de amoniaco en masa, y el resto de reactivos que no se han
convertido. La conversion de esta reaccion es baja, debido a la no
espontaneidad de la misma y los elevados requerimientos energéticos que
necesita para que tenga lugar.

La integracion energética es esencial en cualquier proceso con el objetivo de
ahorrar energia y disminuir los costes. Este proceso es caracteristico debido a
que cuenta con numerosas refrigeraciones, enfriamientos intermedios en las
compresiones y en la fase de compresion, ademas, de la torre de refrigeracion,
y tan solo un calentamiento, justo a la entrada del primer reactor. Por esta
razon, no seria efectivo realizar un analisis de pinch del proceso, ya que hay
demasiadas corrientes que de las que hace falta extraer calor y tan solo una
en la que aportarlo.

Modelo de torre de refrigeracion

Inicialmente, como se ha comentado en 5.3Modelado del proceso usando un
reactor isotérmico. Descripcion y resultados, entre cada dos compresiones
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sucesivas se ha refrigerado hasta los 80°C, con el fin aumentar la densidad del
fluido de proceso y disminuir costes en la compresion, ademas de para no
sobrepasar el limite térmico a partir del cual el compresor se puede ver danado.
Para estas refrigeraciones, se ha planteado un ciclo cerrado de agua de
refrigeracion, procedente de una torre de refrigeracion, que se ha simulado
como un simple cooler que enfria el agua caliente hasta unos 25°C. Esta torre
de refrigeracion tiene implementada una bomba hidraulica que lleva el agua
de refrigeracion a 3bar y la distribuye por la planta; el consumo de esta bomba
no se tiene en cuenta en los estudios realizados en 5.4Analisis paramétrico del
proceso. Resultados al ser despreciables frente al consumo de los
compresores.

Por otro lado, esta torre de refrigeracion también alimenta el agua de
refrigeracion que atraviesa el cambiador para el segundo enfriamiento
realizado a la salida del ultimo reactor. Tras la salida del ultimo reactor, hay que
condensar y separar el amoniaco. Conviene enfriar esta corriente, previamente
a la condensacion, utilizando técnicas de integracion energética, con el objetivo
del ahorro energético y por tanto, econémico.

Como la reaccion es exotérmica, en cada reactor se habra generado un calor
de reaccion que se traduce en un aumento de temperatura a la salida. Este
calor se aprovecha de forma que cada enfriamiento intermedio en la fase de
reaccion, se integra energéticamente con el precalentamiento a la entrada del
primer reactor, como se puede observar en el plano de simulacion. A la salida
del Gltimo reactor, la temperatura ronda los 520°C, por lo que se integra
primero con el precalentamiento de la alimentacion al primer reactor,
disminuyendo la temperatura hasta unos 300°C. Posteriormente, esta
corriente se integra con la corriente de agua de refrigeracion mediante un
cambiador de calor, provocando una disminucion de temperatura de la
corriente de proceso hasta los 35°C. Esta temperatura es adecuada para que
no se disparen los requerimientos energéticos para condensar hasta los -23°C
mediante el ciclo frigorifico.
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Modelo del ciclo de refrigeracion para el flash

Salida H2+N2 vapo
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Figura 41. Diagrama de simulacion del ciclo frigorifico utilizado para retirar el calor del flash y

condensar el amoniaco.

En el ciclo frigorifico que se observa en la Figura 41 se ha partido de un
refrigerante R717, formado por amoniaco puro, de forma que se pueda
aprovechar el producto final del proceso. Se ha observado el diagrama presion
- entalpia de esta sustancia, que se adjunta en la Figura 42.
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R717 aserep, version 3.5.0
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Figura 42. Diagrama presion - entalpia del refrigerante R717 [38].

Se ha partido de la base en la cual el calor que se retira en el flash condensador
- separador se aporta directamente al evaporador del ciclo frigorifico. El flash
opera a una temperatura de - 23°C, por lo que sera necesario que el
refrigerante esté condensando a una temperatura de por lo menos 10°C por
debajo. El refrigerante R717 condensa a presion ambiente a - 33.5°C
aproximadamente, por lo que la diferencia de temperaturas supera los 10°Cy
es un refrigerante valido.

En cuanto al condensador, se presupone que este condensador descarga al
ambiente y mas concretamente, al agua de refrigeracion, por lo que,
planteando una temperatura maxima en verano de unos 25°C y una
temperatura minima en invierno de 10°C. Estos valores se han escogido a partir
de temperaturas medias en Espana y claramente dependen de la localizacion
de la planta. Suponiendo el caso mas critico, que sera el de la temperatura
maxima en verano, la temperatura a la que condensa este equipo debe estar
alrededor de los 35°C, de forma, que, aunque la temperatura del agua de
refrigeracion sea menor que los 25°C establecidos en verano, el flujo de calor
se siga transmitiendo desde el condensador hasta el ambiente. A esta
temperatura, la presion de condensacion del refrigerante R717 es 14bar.
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En la simulacién del ciclo frigorifico se han implementado algunas estrategias
complejas de control a partir de las cuales se calculado el flujo necesario para
absorber el calor procedente del flash y asi obtener vapor saturado a la salida
del evaporador. En estas estrategias se ha medido la fraccion de vapor y la
temperatura a la salida, y se han fijado unos puntos de consigna de forma que
se obtenga vapor saturado mediante la modificacion del flujo (fraccion de vapor
igual a 1y temperatura equivalente a la de condensacion, la de la entrada).

Ademas, se han realizado algunos calculos, ya explicados en 5.4Analisis
paramétrico del proceso. Resultados, en los que a partir del COP (Coefficient of
Performance) del refrigerante R717, que tiene un valor de 3.37 [36], y el calor
introducido al evaporador (999.301 kW), se calculan tanto el trabajo realizado
por el compresor como el calor de salida en el condensador. A continuacion se
realizan los céalculos utilizados en las condiciones normales de operacion del
reactor (200bar y 500°C) y del flash (-23°C y 100bar):

) , ) 999.201
COPyyy = Seveporador Weompresor = QCO’;H: = 5, =2965kW
N .

chompresor

Qcondensador = M/compresor + Qevaporador =296.5+999.201 = 1295.701 kW

5.6 Integracion del proceso en su conjunto con plantas de generacion
de electricidad renovable que producen H2 mediante electrélisis

En este apartado se va a tratar de realizar un calculo sencillo de las
necesidades energéticas implicadas en este proceso. Se ha planteado un
electrolizador que produce 10340 kg/dia de hidrégeno, con una capacidad de
24MW [33].

Hay que tener en cuenta la intermitencia de las energias renovables, ya que no
es factible que cada vez que estas no generen electricidad se pare el proceso
completo de produccion de amoniaco. Se consideran dos conceptos esenciales
en cuanto a la intermitencia, la potencia instalada o carga nominal, que seria
la produccion total de la planta de produccion de electricidad si operase el
100% del tiempo, y el factor de carga, que da un valor real de la efectividad de
la planta en si. Concretamente, el factor de carga es el cociente de la energia
eléctrica producida en un ano y la energia eléctrica que produciria estando al
100 % de potencia durante un ano. A continuacion, en la Figura 43 se observan
los diferentes recursos a partir de los que se produce energia eléctrica y su
factor de carga correspondiente.
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Figura 43. Valor medio del factor de carga para los diferentes recursos de produccion de

energia eléctrica [39].

Si planteamos una planta de produccion de electricidad a partir de energia
solar y edlica, tendriamos un factor de carga medio de 29.65%. En esta planta
se pueden plantear distintos modos de funcionamiento:

plantear una planta de produccion de electricidad a partir de energias
renovables con una potencia instalada de forma que, incluso teniendo
en cuenta su factor de carga (29.65%) pueda abastecer la potencia del

electrolizador (24MW). Para ello seria necesario una planta con una
24MW

0.2965
sistemas de almacenamiento de energia eléctrica mediante baterias

que puedan recoger el exceso cuando la planta produzca en su maximo
y sobrepase las necesidades del electrolizador.

potencia de = 81MW. Ademas, también seria necesarios

la otra opcidon es implantar una planta de produccion de electricidad con
una carga nominal equivalente a la potencia del electrolizador, 24MW.
De esta forma, cuando la planta opere en su maximo de produccion sera
la electricidad producida sera suficiente para que el proceso opere en
continuo. Sin embargo, teniendo en cuenta la intermitencia la energia
renovable hay que tener un excedente de energia listo para cuando la
planta baje la produccion de electricidad.

o una de las formas de obtener este excedente de energia se

puede obtener mediante el propio suministro de la red eléctrica,
que teniendo en cuenta el factor de carga y estimaciones
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medias, las renovables aportarian 7.12MW, por lo que habria
gue obtener un excedente desde la red eléctrica de:

24 - 7.12 = 16.88MW

o la otra forma seria plantear una reserva de almacenamiento de
hidrogeno que entre directamente a proceso. En este caso se
podrian obtener 3067.53kg/d a partir de renovables, por lo que
seria necesario tener una reserva de hidrégeno de:

10340 - 3067.53 = 7272.47kg/d

Por otro lado, se pueden plantear las necesidades de energia eléctrica en el
proceso en su conjunto, donde los principales consumidores seran los
compresores. Para las condiciones normales de operacion explicadas en el
apartado 3.3 Modelo del proceso usando un reactor isotérmico, para el reactor
500°Cy 200bar y para el flash -23°C y 100bar se ha calculado un consumo de
energia mecanica en los compresores de 1797.59 kW, practicamente 2MW.
Teniendo una eficiencia del 90% en los motores eléctricos que impulsan estos
compresores, se obtienen 1997.32 kW de energia eléctrica. Por lo que la planta
de produccion de electricidad debera estar preparada para producir alrededor
de 2MW extras, ademas del consumo en el electrolizador.
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6 Conclusiones y trabajos futuros

6.1 Conclusiones

En relacion con el analisis de la bibliografia referente a los catalizadores, tanto
tradicionales como novedosos, se concluye que:

- El estudio y la implementacion de nuevos catalizadores va a ser clave
en el desarrollo de una produccion sostenible en amoniaco a bajo coste.
Se debera priorizar, no solo que estos presenten una elevada actividad
catalitica, y permitan trabajar a temperaturas menores para no ver
limitado su grado de conversion por el equilibrio quimico sino que
también sean susceptibles a paradas y arranques ‘repentinos’ con el fin
de complementar la intermitencia de las renovables. Actualmente, los
mayores avances se estan realizando en el desarrollo de promotores y
soportes de los catalizadores tradicionales, en concreto, de 6xido de
hierro. Otros mas novedosos como niquel, cobalto o rutenio, que
cuentan con mejores propiedades que los tradicionales, estan fase de
investigacion y desarrollo con pequenos procesos a escala piloto,
tratando de reducir su coste. Todos los avances realizados en
nanocatalizadores hoy en dia tendran un gran impacto sobre este
proceso.

En relacion con el modelo de simulacién desarrollado en COCOsimulator y los
resultados obtenidos de ejecuciones en estudios paramétricos se concluye
que:

- Lautilizacion de este modelo permite realizar buenas estimaciones para
conocer aspectos fundamentales relativos al funcionamiento del
proceso y de la reaccion. A pesar de haber supuesto un caso ideal, en
el que se trata un Unico reactor isotérmico que alcanza el equilibrio y
gue aprovecha todo su calor de reaccion para calentar la corriente de
entrada, se pueden analizar las variables mas criticas del proceso y la
influencia del uso de nuevos catalizadores a menores temperaturas. En
general se observa que el reactor y el separador flash incluidos en el
proceso son claves en relacion al consumo energético y produccion de
amoniaco licuado.

- A partir del estudio realizado en el reactor se observa como una menor

temperatura de operacion, mediante el uso de nuevos catalizadores, no
solo permite aumentar la conversion hasta mas del doble que con las
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condiciones de operacion tradicionales, sino que a su vez supone un
importante ahorro energético. Esto se debe a que, al presentar una
menor temperatura, no seria necesario precalentar tanto la corriente de
entraday al ser mayor la conversion, habria que recircular menos caudal
de gases reaccionantes con el ahorro consiguiente en trabajo de
compresion. A menores presiones de operacion en el reactor, el
consumo energético es menor en los compresores, pero la conversion
es menor. Es esperable que la implementacion de nuevos catalizadores,
aunque suponga un mayor coste de inversion en los propios
catalizadores, conlleve ahorros energéticos considerables en operacion
que conduzcan a una disminucion de los costes del amoniaco
producido.

- A partir del estudio realizado del flash se ha observado como el operar
a mayor presion en el flash supone un menor gasto energético al no
tener que recomprimir la recirculacion. La principal conclusion en este
estudio se ha obtenido con respecto al grado de separacion obtenido en
el flash. Se ha demostrado la separacion se ve favorecida a menores
temperaturas y mayores presiones para asi reducir a su vez el
porcentaje de recirculacion.

6.2 Trabajos futuros

En este Trabajo de Fin de Grado se ha disenado un modelo de simulacion del
proceso de produccion de amoniaco verde que permite realizar estimaciones
iniciales, a la vez que se realizaba una revisiébn de los Ultimos avances en
catalizadores en esta sintesis. Asi este trabajo puede servir de base a trabajos
futuros que darian continuidad a la simulacion del proceso y sus reactores. Se
considera importante:

- Introducir la cinética quimica de los catalizadores en los reactores lo que
permitira simulaciones no estacionarias y/o con discretizacion espacial.
En este sentido podrian utilizarse simulaciones en COCO mas
predictivas o utilizar herramientas de simulacion mas potentes como
ASPEN o HYSYS, que permiten trabajar en estado no estacionario, a la
vez que se proponen estrategias mas complejas de control. Esto Gltimo
permitiria realizar analisis completos del proceso frente a
perturbaciones y observar las respuestas.

- Derivado de la utilizacion de las herramientas anteriores se propone en

el futuro, dimensionar los reactores que soportan la reaccion de
produccién del amoniaco analizando la sensibilidad de la conversion
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ante parametros geométricos (longitud, diametro, nimero de tubos,
etc.) A partir de estos estudios se podrian disefar con mayor detalle los
reactores, definir los materiales con lo que se llevaria a cabo, su
instrumentacion y finalmente su coste, lo que permitiria hacer un
estudio econémico relativo a su implementacion.

Desarrollar una instalacion piloto que permita probar nuevos
catalizadores a nivel de monotubo y validar los resultados de los
modelos que incorporen la cinética quimica de la evolucion de la
conversion.
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Planos de simulacion y tablas de corrientes
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ESQUEMA DE SIMULACION DEL MODELO CON UN REACTOR ISOTERMICO
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TABLAS DE CORRIENTES Y EQUIPOS DE LA MEZCLA DE ALIMENTACIONES

Corriente H2 electrélisis 1 | H2 electrolisis2 | N2ASU1 | N2ASU2 | N2ASU3 | N2ASU4 | N2ASU5 | N2ASUG6 | N2ASU 7 | H2 + N2 entrada 1
Presion (bar) 30 30 1 1 3.107 3.107 9.65345 | 9.65345 30 30
Temperatura (°C) 80 79.9994 25 25 176.291 80 258.023 80 258.225 125.095
Gasto (kg/h) 430 430 1991.81 | 1991.81 | 1991.81 | 1991.81 | 1991.81 | 1991.81 | 1991.81 2421.81
Fraccion masica Nitrogeno 0 0 1 1 1 1 1 1 0.822447
Fraccion masica Hidrégeno 1 1 0 0 0 0 0 0 0.177553
Fraccién masica Amoniaco 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion méasica Agua 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion méasica Oxigeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Equipo Parametro Valor Unidad

COMPRESOR N2 1 Demanda de energia 87.3708 kW

COMPRESOR N2 1 Rendimiento isoentrépico 0.75

COMPRESOR N2 2 Demanda de energia 103.559 kW

COMPRESOR N2 2 Rendimiento isoentrépico 0.75

COMPRESOR N2 3 Demanda de energia 103.916 kW

COMPRESOR N2 3 Rendimiento isoentrépico 0.75

ENFRIADOR N2 1 Heat duty -55.8697 kW

CALENTADOR CW COMPRESIONES1 Heat duty 55.8697 kW
ENFRIADOR N2 2 Heat duty -104.224 kW
CALENTADOR CW COMPRESIONES 2 Heat duty 104.224 kW
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TABLAS DE CORRIENTES Y EQUIPOS DE LA COMPRESION DE LA MEZCLA

Corriente H2 electrdlisis 2 N2 ASU 7 H2 + N2 entrada 1 H2 + N2 entrada 2 H2 + N2 entrada 3 H2 + N2 entrada 4 Salida H2+N2 vapor Recirculacion
Presion (bar) 30 30 30 77.46 77.46 200 100 200
Temperatura (°C) 79.9994 258.225 125.095 289.236 80 227.396 -22.9996 50.7983
Gasto (kg/h) 430 1991.81 2421.81 2421.81 2421.81 2421.81 8545.38 8545.38
Fraccién mésica Nitrogeno 0 1 0.822447 0.822447 0.822447 0.822447 0.840439 0.840439
Fraccion masica Hidrégeno 1 0 0.177553 0.177553 0.177553 0.177553 0.115271 0.115271
Fraccién masica Amoniaco 0 0 0 0 0 0 0.0442897 0.0442897
Fraccion méasica Agua 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion méasica Oxigeno 0 0 0 0 0 0 0 0
Equipo Parametro Valor Unidad
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 1 Demanda de energia 385.589 kW
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 1 Rendimiento isoentrépico 0.75
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 2 Demanda de energia 351.938 kW
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 2 Rendimiento isoentrépico 0.75
ENFRIADOR H2+N2 ENTRADA Heat duty -492.153 kW
CALENTADOR CW COMPRESIONES 3 Heat duty 492.153 kW
COMPRESOR RECIRCULACION Demanda de energia 468.58 kW
COMPRESOR RECIRCULACION Rendimiento isoentrépico 0.75




TABLAS DE CORRIENTES Y EQUIPOS DE LA FASE DE REACCION

Corriente H2 + N2 entrada 4 Recirculacion Precalentamiento 1 Precalentamiento 2 Precalentamiento 3 Entrada reactor Salida reactor Preenfriamiento Condesacion + Separacion NH3
Presion (bar) 200 200 200 200 200 200 200 200 200
Temperatura (°C) 227.396 50.7983 97.2992 289.719 500 500 500 300 35
Gasto (kg/h) 2421.81 8545.38 10967.2 10967.2 10967.2 10967.2 10967.2 10967.2 10967.2
Fracciéon masica Nitrégeno 0.822447 0.840439 0.836466 0.836466 0.836466 0.836466 0.655295 0.655295 0.655295
Fracciéon masica Hidrégeno 0.177553 0.115271 0.129025 0.129025 0.129025 0.129025 0.089913 0.089913 0.089913
Fraccién masica Amoniaco 0 0.0442897 0.0345095 0.0345095 0.0345095 0.0345095 0.254792 0.254792 0.254792
Fraccion méasica Agua 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion masica Oxigeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Equipo Parametro Valor Unidad
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 2 Demanda de energia 351.938 kW
COMPRESOR H2 + N2 ENTRADA 2 Rendimiento isoentrépico 0.75
COMPRESOR RECIRCULACION Demanda de energia 468.58 kW
COMPRESOR RECIRCULACION Rendimiento isoentrépico 0.75
PRECALENTADOR Heat duty 1725.69 kW
PRECALENTADOR Temperatura de salida 289.719 °C
PRECALENTADOR CALOR DE REACCION Heat duty 1889.53 kW
PRECALENTADOR CALOR DE REACCION Temperatura de salida 500 °C
CALENTADOR/ENFRIADOR ENTRADA REACTOR Heat duty 0 kW
CALENTADOR/ENFRIADOR ENTRADA REACTOR Temperatura de salida 500 °C
REACTOR ISOTERMICO DE GIBBS Heat duty 215338 MW
REACTOR ISOTERMICO DE GIBBS Temperatura de salida 500 °C
COOLER SALIDA REACTOR Heat duty 1795.69 kW
COOLER SALIDA REACTOR Temperatura de salida 300 °C
COOLER PREVIO CONDENSACION Heat duty 2467.95 kW
COOLER PREVIO CONDENSACION Temperatura de salida 35 °C
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TABLAS DE CORRIENTES Y EQUIPOS DE LA FASE DE SEPARACION

Corriente Condesacion +Separacion NH3 Salida NH3 liquido Salida H2+N2 vapor Recirculacion H2 +N2 entrada 3 H2 +N2 entrada 4 Precalentamiento 1 Entrada NH3 refrigeracion Salida NH3 refrigeracion
Presién (bar) 200 100 100 200 7746 200 200 1 1
Temperatura (°C) 35 -23 -22.9996 50.7983 80 227.396 97.2992 -33.3944 -33.3944
Gasto (kg/h) 10967.2 242181 8545.38 8545.38 242181 242181 10967.2 30000 30000
Fraccién masica Nitrégeno 0.655295 0.00201347 0.840439 0.840439 0.822447 0.822447 0.836466 0 0
Fraccién masica Hidrégeno 0.089913 0.000435291 0.15271 0.15271 0.177553 0.177553 0.129025 0 0
Fraccién masica Amoniaco 0.254792 0.997551 0.0442897 0.0442897 0 0 0.0345095 1 1
Fraccion masica Agua 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion masica Oxigeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Equipo Parametro Valor Unidad
FLASH Heat duty -999.201 kW
FLASH Presion 100 bar
FLASH Temperatura 250.15 K
FLASH Fraccion de vapor 0.843312
COMPRESOR RECIRCULACION Rendimiento isoentrépico 0.75
COMPRESOR RECIRCULACION Presion 200 bar
EVAPORADOR CICLO REFRIGERACION Heat duty 999.201 kW

EVAPORADOR CICLO REFRIGERACION

Temperatura de salida

-33.3944 °C
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TABLAS DE CORRIENTES Y EQUIPOS DEL CICLO CERRADO DEL AGUA DE REFRIGERACION

Corriente CW tras la torre CW a presion (3 bar) | CW compresiones 1 | CW compresiones 2 CW compresiones 3 CW compresiones 4 | CW preenfriamiento 1 | CW preenfriamiento 2 | CW a la torre
Presion (bar) 1 3 3 3 3 3 3 3 3
Temperatura (°C) 25 25.0176 25.0176 28.6406 35.3984 67.2626 25.0176 33.438 35.1323
Gasto (kg/h) 246449 246449 123225 12322.5 123225 12322.5 234127 234127 246449
Fraccion masica Nitrogeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion masica Hidrégeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccién masica Amoniaco 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Fraccion méasica Agua 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Fraccion méasica Oxigeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Equipo Parametro Valor Unidad
TORRE REFRIGERACION Heat duty -3138.05 kW

TORRE REFRIGERACION
€CALENTADOR CW COMPRESIONES 1
CALENTADOR CW COMPRESIONES 1
CALENTADOR CW COMPRESIONES 2
CALENTADOR CW COMPRESIONES 2
CALENTADOR CW COMPRESIONES 3
CALENTADOR CW COMPRESIONES 3
CALENTADOR CW PREENFRIAMIENTO
CALENTADOR CW PREENFRIAMIENTO
BOMBA AGUA REFRIGERACION

BOMBA AGUA REFRIGERACION

Temperatura de salida

25 °C

Heat duty

55.8697 kW

Temperatura de salida

28.6406 °C

Heat duty

104.224 kW

Temperatura de salida

35.3984 °C

Heat duty

492.153 kW

Temperatura de salida

67.2626 °C

Heat duty

2467.25 kW

Temperatura de salida

33.438 °C

Demanda de energia

18.1247 kW

Presion

3 bar
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ESQUEMA DE SIMULACION DEL MODELO CON REACTORES ADIABATICOS EN SERIE
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Tablas experimentos de catalizadores
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE HIERRO

Condiclones de operacion Actividad del catallzador
Promotor Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocidad catalkica de reaccién
Tipo de catal zador T [°C] P [bar]
[% wt] [mL/(g h)] v/v %l [u mol/(g h)]
7% Fe/Ce0,
- 100 1,0 144.000 - 155
(applied electric field 6 mA)
20% Fe-BaH,
- 300 1,0 60.000 - 1.703
(chemical looping synthesis)

2.8% Fe/y-A203 - 320 1,0 - - 0
20% Fe-BaH, - 350 1,0 60.000 - 384
Fe(95%)Co(5 %) - 400 1,0 - - 820
Fe(85%)Ni(15%) - 400 1,0 - - 334

1.2% Fe/BaCe03 - xHyNz - 400 9,0 36.000 - 6.800
FegiZrg - 417 9,0 - - 72

Fe-5LiH - 300 10 60.000 - 4.840

Fe/LiH 40%LiH 350 10 60.000 - 11.428

10% Fe/C 3.5%Ba 400 10 53.400 - 14.400

80% Fe/CepgSM(202.5 - 450 10 16.000 - 8.700
Fel-x0 - 400 30 - 7,94 -
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE HIERRO

Condiclones de operacion Actividad del catallzador
Promotor Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocidad catalkica de reaccién
Tipo de catal zador T [°C] P [bar]
[% wt] [mL/(g h)l [v/v %] [1 mol/(g h)]
FePc 10% Cs 400 30 12.000 - 14.000
Fe-Metal organic framework
1% K 400 30 13.500 - 30.400
derived catalyst (MDC)
Fel-x0 (AlLO3 + CaC03 + K,CO3) < 10 wit% 430 30 7.200 - 11.900
Fes04 (ALLO3 + CaC03 + KoCO3) < 10 wit% 430 30 7.200 = 9.200
1% Fe/BaTiO3 - xHx 400 50 66.000 - 14.000
10% Fe/C K 470 90 140.000 4,58 -
2% Co-8% Fe/C K 470 90 140.000 6,04 -
FeOOH/AlLO3 K (5 wt%) 500 90 26.400 = 32.850
Fel-x0 - 425 100 - 19,23 -
ALO3 (2.18 wt%) + Ca0 (1.3 wt%) +
ZBRW-10 (wustite) 450 100 - 10,8 -
K50 (0.44 wt%) + CoO (2.1 wt%)
2.4% AlL03, 1.4% Ca0, 0.6% K0,
Fes04 425 150 - 20,8 -
0.34% Si0,, 0.3% MgOo
2.3% AlL03, 1.1% Ca0, 0.58% K0,
Fes04 425 150 - 21,0 -
0.33% Si0,, 0.3% MgOo
2.4% AlL03, 1.1% Ca0, 0.58% K0,
Fes04 425 150 - 21,1 -
0.39% Si0,, 0.4% MgO, 0.5% Coz04
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE HIERRO

Condiclones de operacion Actividad del catalzador
Tio de oatallzador Promotor Tr°C] P [bar] Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocidad catalkica de reaccién
[% wt] [mL/(g h)l [v/v %] [1 mol/(g h)]

ALOs, K, Ca, 0.6% Nb,Os

450

150

18
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE RUTENIO

Condiclones de operacin Actividad del catal zador
Contenido en Ru Promotor Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NHS a la sallda Velocldad cataltica de reaccion
Tipo de catallzador T[°C] P [bar]
[% wt] [% wt] [mL/(g h)] v/v %l [u mol/(gh)]
Ru/CaFH 12 — 50 1,0 36.000 - 50
Ru/Mg0 (microwave— assisted 2.45
10 — 320 1,0 3.000 - 613
GHz)
Ru/Cs/Ba/CCHT 6,2 Ba (15.8 wt%) Cs(15.8 wt%) 327 1,0 66.666 0,9 =
Ru/HT—CJ 2A7:e— 2 — 340 1,0 18.000 - 2.290
Ru/Ba0—CaH, 10 — 340 1,0 36.000 - 10.500
Ru/CaH, 10 — 340 1,0 36.000 - 7.400
K/Ru/graphite 10 K (2 wt%) 400 1,0 - - 490
Ru/HT—C12A7 2 - 400 1,0 36.000 - 3.050
Ru/SAs/S—1 0,27 Ba (9 wt%) 400 1,0 18.000 - 1.390
YRu, — — 400 1,0 18000—-36000 - 3.318
Ru/BazrO3 2 — 400 1,0 36.000 - 3.630
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE RUTENIO

Condiclones de operacion Actividad del catallzador
Contenido en Ru Promotor Velocidad Espacial WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velockdad cataltica de reaccion
Tipo de catalizador TI°C] P [bar]
[% wt] [% wt] [mL/(g h)] v/v % [u mol/(g h)]
Ru/BaZrygY0103 2 — 400 1,0 36.000 - 4.000
Ru/graphene 1.4 Ba/Ru= 1 400 1,0 36.000 — 336
Ru/2.0SrNb 2 Cs/Ru= 8 450 1,0 36.000 — 5.035
Ba (10.8 wt%)
Ru/Sibunit 4 350 7,0 - — 1.540
Cs (2.6 wt%)
Ru/Ca(NH,), 10 = 300 8,0 36.000 - 15.800
Ru/Ba—Ca(NH,)» 10 Ba (3 wt%) 360 9,0 36.000 — 60.400
Ru/BaCe03—xHyNz (after 20 h) 4,5 — 400 9,0 36.000 — 28.570
Ru/mesoporous carbon(MPC)—18 13,8 Cs/Ru= 1.1 360 9,90 - - 10.200
Ru/MPC 10 Cs (33 wt%) 370 9,90 - — 8.100
Ru/MPC 10 Ba/Ru= 0.5 380 9,90 - — 10.400
Ru/Cepslags01.75 5 — 350 10 72.000 — 31.300
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE RUTENIO

Condiclones de operacion Actividad del catal zador
Tio de catallzador Contenido en Ru Promotor Tr°C] P [ber] Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocldad catal kica de reaccién
[% wi] [% wi] [mL/(g h)] [v/v %] [ mol/(g h)]
Ru/Pry03 5 - 400 10 18.000 - 19.000
Ru/Ti—Ce—S 3 - 400 10 - — 14.580
Ru/Yittria Stabilized Zirconia (YSZ) 0.4-1.0 Ba/Ru=1 400 10 72.000 — 5640—-14100
Ru/gC—Al,03 5 Ba (6 wt%) 400 10 60.000 — 5.611
Ru/A203—-980 5 Ba (6 wt%) 400 10 60.000 — 7.217
Ru/LagsPros01.75 5 - 400 10 72.000 — 60.200
Ru/MgO—MIL 3,1 Cs/Ru= 1 400 10 24.000 — 22.290
Ru/Ce02—r 4 - 400 10 18.000 — 3.830
Ru/Ce02—c 4 - 400 10 18.000 - 1.289
Ru/Ce02—9 2,48 - 425 10 60.000 — 8.500
LaCogggRUo0203 0,93 - 450 10 - - 10.500

111




TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE RUTENIO

Condiclones de operacion Actividad del catal zador
Tio de catallzador Contenido en Ru Promotor Tr°C] P [ber] Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocldad catal kica de reaccién
[% wi] [% wi] [mL/(g h)] [v/v %] [ mol/(g h)]
Ru/Mgo 2 Cs (6.4 wt%) 400 26,0 - - 4.200
Ba/Ru/Graphitic Nanofilaments (GNFS) 4 Ba (1 wt%) 400 30,0 - — 18.570
Ru/BaCeO3 3 - 400 30,0 - 6.450
Ru/Zr02—KOH - - 400 30,0 - 3,95 11.100
Ru/Pr203 5 - 400 30,0 72.000 - 64.000
Ru/Y—layered double oxide (LDO) 3,85 - 425 30,0 - - 16.120
Ru/MgALDO 3,86 - 425 30,0 - - 14.760
Ru/BaCe02—a 1,25 Cs (4%) 450 30,0 24.000 — 28.000
Ru/Ce02—C12H29NO (TPAOH) 2,5 Cs (4%) 450 30,0 24.000 - 32.000
Ru/Ce0,—CS 2,5 - 450 30,0 70.000 — 27.000
Ru/Li/AC 4,8 Li (7.6 wt%) Ba (5.25 wt%) 460 30,0 62.400 - 106.120
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE RUTENIO

Condiclones de operacion Actividad del catal zador
Tio de catallzador Contenido en Ru Promotor Tr°C] P [ber] Velocidad Espaclal WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocldad catal kica de reaccién
[% wi] [% wi] [mL/(g h)] [v/v %] [ mol/(g h)]
Ru/Ce0,—MS 2,5 Ba (6%) 450 38,0 24.000 - 24.000
RM/AI03 4 - 400 50,0 - — 390
Ru/Mgo 4 — 400 50,0 - - 7.390
Ru/BaTiO3 4 - 400 50,0 - - 15.670
Ru/TiH, 0,9 - 400 50,0 66.000 - 2.800
Ru/BaTizsHos 0,9 - 400 50,0 66.000 — 1.400
Ru/BaTixsHos 1 - 400 50,0 36.000 — 28.200
BaCs—RuC (Np) - Ru:Ba:Cs 1:0.05:0.2 400 95,0 - - 287.647
Ru/Ce02—r 10 - 400 100 70.000 - 115.000
Ba/Ru/BN 4,5 Ba (5.6 wt%) 400 100 - - 186.600
Ru—N—mesoporous carbon (MC) 3,75 Ba (4 wt%) 400 100 - - 79.000
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE RUTENIO

Condiclones de operacion Actividad del catal izador
Contenido en Ru Promotor Velocidad Espacial WHSV Porcentaje de NHS a la sallda Velockiad cataltica de reaccion
Tipo de catallzador TI°C] P [bar]
[% wt] [% wt] ImL/(g h)] Iv/v %1 [u mol/(g'h)]

Ru/MC 2,3 Ba(4%) K(14%) 400 100 - - 133.000

Ru/AC-G 10 Ba(9 wt%) 400 100 70.000 - 312.500
Ru/LayCe;07 4 — 425 100 - 12,94 52.700
Ru/carbon nanotubes (CNT)—D 3,4 Ba (3.4 wt%) 450 100 - - 110.000
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE COBALTO

Condiclones de operacion Actividad del catallzador
Tipo de oatallzador Promotor TrC] P [ber] Velocidad Espacial WHSV Porcentaje de NH3 a la sallda Velocidad cataltica de reaccion
[%wt] [mL/(g h)] Iv/v %] [umol/(g h)]
20% Co-BaH, (chemical looping process) - 300 1,0 6.000 - 1.866
20% Co-BaH, - 350 1,0 6.000 - 576
CoRey - 400 1,0 12.000 - 943
CozMosN - 400 1,0 9.000 - 652
2.6 Wt% Co/C12A7:e* - 400 1,0 18.000 - 1.764
CozMosC - 500 1,0 12.000 - 461
4.7%Co/BaCe03 «HyN, - 400 9,0 36.000 - 10.100
5.2 wt% Co/CNT BaH, (Ba: 20.1 wt%) 300 10 6.000 - 4.800
3.4 wt% Co-N-C - 350 10 60.000 - 4.340
Co/C 0.87 Ba/Co atomic ratio 400 10 - - 43.200
Co/Ce0,-D-500 = 425 10 = = 19.120
CoPc 8% Ba 400 30 12.000 - 10.250
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE COBALTO

CoRey = 350 31,0 9.000 = 2.400
1%Co/BaTiOs _Hy - 400 50 66.000 - 5.700
Co 11.5 wt% Ce0,, Ba 400 63,0 175.000 = 195.880
Co 0.6 mmol gy Ba 400 63,0 175.000 0,7 52.352
Co 0..52 mmol goicy " Ce 400 63,0 175.000 0,07 4.705
Co/Ba(CP) Ba (2 wt%) 400 63,0 70.000 - 70.905
Co 1.2 mmol g% (Co) Ba 430 63,0 233.333 = 1.666
Co 7.4 wt% La 430 63,0 233.333 - 103.333

1.4 mmol g* (Co) Ba

Co 7.4 wt% La 430 63,0 233.333 - 181.666
Co 0.88 mmol gy - Ba 430 63,0 175.000 - -
Co 0.75 mmol geico) - Ce 430 63,0 175.000 - -

0.75 mmol ~ce
Co B 430 63,0 175.000 - -

1.02 mmol i~ Ba

8.4% Co/Mg-La = 470 63,0 140.000 = 54.000

Co/C 0.69 mMmol gco ' Ba 400 90 70.000 - 83.333
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE COBALTO

26.8%Co/C Ba 400 90 144.444 84.444
0.071 mmol geiqy - Ce
(Co-Ce)r/C 400 90 155.555 452.390
0.89 mmol gcicoy " Ba
0.074 mmol gciqy * Ce, 0.89
(Co-Ce)s/C 400 90 155.555 294.283
mmol gcico) ~ Ba
Coy/C 0.84 mmol gcicy * Ba 470 90 14.444 99.411
Copip/C 0.92 mmol gcicy * Ba 470 90 14.444 18.823
Copepsc/C 0.73 mmol gcicy * Ba 470 90 14.444 127.647
Co/Ce0, = 430 100 240.000 52.040
6 Wt% Co/Ce0, Ba (3 wt%) 430 100 - 26.654
10 wt% Co/Ce0, = 430 100 = 86.000
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES DE NIQUEL

Condiclones de operacion Actlvidad del catallzador
Tipo de catallzador Cont?:d‘: ]en NI TI°C) P [ber] Veloclda[deJr():cr:)a]I WHSV Porcentaje[t‘i,;‘llﬂ;? alasallda Velocidad [za::t/lf: :)e] reaccion

Ni-BaH, 20 300 1,0 60.000,00 - 48

Ni-BaH, (chemical looping) 50 300 1,0 60.000,00 - 3.125
Ni-LiH 59,5 300 1,0 60.000,00 - 40

Ni-LiH (chemical looping) 50 300 1,0 60.000,00 - 1.533

Ni/LaN NPs 12,5 340 1,0 36.000,00 - 2.665
Ni/LaN bulk 5 340 1,0 36.000,00 - 820
Ni-Mo-N 34,8 400 1,0 9.000,00 - 275
NioMosN 28 400 1,0 9.000,00 - 395
Ni-BaZro1Ceo7Y0203-5 54 620 1,0 30.000,00 - 250

NI/CeN NPs 11,7 400 9,0 36.000,00 - 6.500
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES NITRURO DE MOLIBDENO

Condiclones de operacién Activided del catal zador
Promotor Velocidad Espacial WHSV Vel ocidad cataltica de reaccién Vel ocidad cataltica de reaccion
Tipo de catallzador T[°C] P [bar]
[% wt] [mL/(g h)] [mL mol/(g h)] [umol/(g h)]
y-MoN - 400 1,0 9.000 - 34
B-MoNog s - 400 1,0 9.000 - 35
5-MoN - 400 1,0 9.000 - 4
CosMosN - 400 1,0 9.000 - 167
CozMosN - 400 1,0 9.000 - 652
FesMosN - 400 1,0 9.000 - 95
NigMosN - 400 1,0 9.000 - 29
Ni;MosN - 400 1,0 9.000 - 395
CoszMosN Cs 0.02 mol mol™* Co 400 1,0 9.000 - 869
CosMosN K 0.05 mol mol o 400 1,0 9.000 - 986
NiCoMosN - 400 1,0 12.000 - 166
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TABLAS DE EXPERIMENTOS DE CATALIZADORES NITRURO DE MOLIBDENO

Ni-LaN - 400 1,0 36.000 - 5.543

NigsFeggMosN = 500 1,0 5.200 = 354
CeN NPs - 400 9,0 36.000 - 1.450

KoIMN(NH_),] = 400 10 6.000 = 11.141
y-MoN - 400 100 - 30 -
CosMosN = 400 100 = 120 =
FesMosN - 400 100 - 20 -
NiMosN = 400 100 = 80 =
CosMosN Cs (5 wt%) 400 100 - 1040 -
FesMosN Cs (5 wt%) 400 100 = 440 =
Ni;MosN Cs (5 wt%) 400 100 - 530 -
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