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RESUMEN

Disefnar una planta de amoniaco es un proceso complejo, requiere conocimientos en
ingenieria quimica y disefio procesos, el actual proceso Haber-Bosch produce de
forma intensa emisiones de gases con efecto invernadero, por lo que es indispensable

buscar alternativas mas verdes.

Aspen Plus facilita la tarea y permite una mayor interaccion con el funcionamiento de
la planta y permite optimizar la produccion de amoniaco mediante técnicas de
simulacién, para identificar las condiciones de operacion que permitan un maximo de
produccion, minimizando el consumo de energia. Los resultados obtenidos indican un
régimen de presion de 300 bar, temperatura en torno a los 280°C y unos 1000kg de

catalizador en cada lecho, para alcanzar los objetivos de productividad y pureza.

Adicionalmente, se presenta un estudio econdmico no riguroso, comparando plantas
con diferente nivel de integracion energética y en diferentes escenarios de
sostenibilidad. Los resultados obtenidos confirman, por una parte, que la rentabilidad
del proceso mejora con la integracién energética, y de otra, que actualmente un

proceso de obtencion de amoniaco verde no es viable.
ABSTRACT

Designing an ammonia plant is a complex process, requiring knowledge in chemical
engineering and process design, the current Haber-Bosch process produces intense

greenhouse gas emissions, so it is essential to look for greener alternatives.

Aspen Plus makes the task easier and allows greater interaction with the operation of
the plant and allows optimizing ammonia production through simulation techniques, to
identify the operating conditions that allow maximum production, minimizing energy
consumption. The results obtained indicate a pressure regime of 300 bar, temperature
around 280°C and about 1000kg of catalyst in each bed, to achieve the productivity

and purity objectives.

Additionally, a non-rigorous economic study is presented, comparing plants with
different levels of energy integration and in different sustainability scenarios. The
results obtained confirm, on the one hand, that the profitability of the process improves
with energy integration, and on the other, that currently a green ammonia production

process is not viable.



1 INTRODUCCION

1.1 Caracteristicas.

El amoniaco es un compuesto quimico cuya férmula es NHs compuesta por un atomo
de nitrégeno y 3 atomos de hidrégeno. En la Figura 1.1 se muestra su estructura y en

la Tabla 1.1 algunas de sus propiedades fisico-quimicas.

Se trata de un gas incoloro bastante soluble en agua.

Figura 1.1. Estructura quimica del amoniaco

Tabla 1.1. Propiedades fisico-quimicas del amoniaco

Densidad 0.723 kg/m3
Masa molar 17.021 g/mol
Punto de fusion 19542 K
Punto de ebullicion 239.81 K
Temperatura critica 40505 K
Presion critica 111.52 atm
Solubilidad en agua 89.9 g/100 ml

El amoniaco es una base débil, éste se combina con acidos para formar sales de

amonio, los cuales son muy importantes en industrias quimicas.



El amoniaco en agua se disuelve mediante una reaccion exotérmica, para formar una
solucion acuosa llamada hidréxido de amonio (NH4OH), este producto es considerado

el compuesto nitrogenado mas importante en la industria.

1.2 Importancia histérica.

El amoniaco tuvo y tiene un papel importante en la economia global del planeta
superando actualmente una produccién anual de 200 millones de toneladas, cuyo uso
principal es en la agricultura como fertilizantes, luego tiene mas usos como

refrigerante, combustible y producto de limpieza (Shen et al. 2021).

Su uso primario es en la agricultura porque supone una gran fuente de nitrégeno a las
plantas, es tan importante ya que en la produccién global en 2020 alcanzé 183
millones de toneladas y se espera que para 2050 alcance 300 millones de toneladas

suponiendo un incremento del 65% (Oh et al. 2024).

1.3 Obtencién amoniaco gris

El amoniaco se produce a través de la reaccidon quimica:

N, + 3H, < 2NH, AH = - 92,44 kJ/mol
En esta reaccion se puede observar que se parte de nitrégeno e hidrégeno como
materias primas y se obtiene como producto el amoniaco.

El método de obtencion del amoniaco gris es el proceso Haber-Bosch, este proceso

consta de unidades de mezcla y compresion.

Como se puede observar en la Figura 1.2 el proceso consta con un sistema de reactor,
intercambiadores de calor, refrigeradores, circuito de reciclaje y la unidad de

almacenamiento (Cheema 2019).
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Figura 1.2. Diagrama del proceso de Haber-Bosch (Cheema 2019).

1.4 Amoniaco verde

El primer amoniaco que se obtuvo fue el amoniaco gris denominado actualmente,
denominado asi por su poder contaminante al medio ambiente, es por ello que con el
tiempo se ha intentado hacer lo menos contaminante posible y se ha hallado el

amoniaco verde.

Para ello lo primero era ver la posibilidad de ser energéticamente mas limpios con el
medio ambiente, por ello se observé que la mejor forma era con la energia edlica y la
solar, las cuales son fuentes de energia renovables, sostenibles y ampliamente
distribuidas (Wu et al. 2024).

Una vez vista la forma de ser mas limpio con las fuentes de energia se tenia que ver
la forma de poder contaminar o menos posible con la produccion de hidrégeno, ya
que éste se producida mediante reformado de metano como se ha mencionado

anteriormente (Fan et al. 2021).

Como se puede observar en la Figura 1.3 hay muchas formas de obtener hidrogeno,
algunas de forma mas limpias que otra, entonces la forma que se escoge para poder
ser lo mas respetable con el medio ambiente es obtener hidrogeno mediante una

materia prima como es el agua, obteniéndose mediante electrdlisis.
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Figura 1.3. Diferentes métodos para la obtencién del hidrégeno (Fan et al. 2021).

La forma de obtencién del nitrégeno que se va a emplear es mediante destilacion
criogénica para poder obtenerlo de la forma mas puro posible, pero también hay que
tener en cuenta que también vamos a obtener argdbn ademas de nitrégeno, este gas

en el circuito va a ser un gas inerte.

Después de haber visto ambos tipos de amoniacos (tradicional o gris y verde) se
puede saber que su principal diferencia es la forma de obtener el hidrégeno ya que en
el amoniaco gris produce una gran cantidad de CO:2 y produciéndose mediante

electrélisis no se produce nada de contaminacion al medio ambiente.

El siguiente paso era disefar el proceso para la obtencién del amoniaco verde; el

proceso en el que nos vamos a fijar para empezar es el proceso de la Figura 1.4.

El proceso que aparece en la Figura 1.4 no emite COz2 al medio y trabajan con fuentes
de energia renovables, su diferencia es la temperatura a la que trabajan y la unidad

de separacion de los atomos del agua (Dechany, Van Geem, y Proost 2023).
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Figura 1.4. Método de obtencién del amoniaco verde (Dechany et al. 2023).

1.5 Mercado

El amoniaco es un producto muy versatil con una gran gama de aplicaciones en

diferentes sectores industriales y comerciales.

Su mercado ha experimentado un gran crecimiento debido a su demanda en los
siguientes sectores: en la agricultura ya que se emplea en la produccién de
fertilizantes nitrogenados, los cuales son esenciales para mejorar la produccion
agricola, en la industria quimica puesto que se emplea como materia prima para

producir compuestos quimicos como acido nitrico, urea o explosivos.

En la Figura 1.5 se puede observar el crecimiento del amoniaco en diferentes
mercados segun la demanda que tenga, segun los escenarios puestos se espera un
40% mas de produccién del amoniaco para 2050 (EI-Shafie 2023).
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Figura 1.5. Diferentes usos del amoniaco frente a la demanda del mismo

Es un producto el cual alcanzé en 2022 los 75.700 millones de délares en ventas y se
espera que siga en crecimiento por su alta demanda en muchos sectores y en otros
sectores como en la construccion lo esta requiriendo cada vez mas para la produccién

de materiales.

Desde el desarrollo de la produccion industrial por Haber-Bosch durante la primera
guerra mundial ha incrementado exponencialmente la produccién del amoniaco con

los ainos como se puede observar en la Figura 1.5.

En resumen, el mercado del amoniaco es un mercado dinamico y en crecimiento,
debido a su importancia en tantos sectores, se espera que la demanda siga
aumentando y que el amoniaco verde juegue un papel clave en la configuracion del

futuro de este mercado (lberdrola. (s.f.)).

En la Figura 1.6 nos muestra el paso de los afos en relacion con la produccién, la cual

se indica en millones de toneladas



175 =
160 f=
135 |-
100 -

5 L

25 L

1900 1520 1540 1960 1980 2000 2020

Figura 1.6. Evolucion de la produccion del amoniaco

En la figura 1.7 se muestra la produccion de amoniaco en millones de tonelada frente
a la produccioén por paises, como se puede observar China genera alrededor del 30%
mundial siendo el pais que mas produce, mientras Estados Unidos, Rusia, Europa,
India y Oriente es del alrededor del 8-10% para cada pais (El-Shafie 2023).
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Figura 1.7. Produccion del amoniaco en millones de toneladas por afio



2 MATERIAS PRIMAS

El problema de la obtencién del amoniaco es la liberacién de CO:2 a la atmésfera al

generar el hidrégeno necesario con la siguiente reaccion:
CH, + 2H,0 & CO, + 4H,

El proceso para obtener el amoniaco consta de una reaccion con unas materias primas
como son el nitrégeno y el hidrégeno, el nitrogeno se obtiene del aire separando sus
componentes y obtenerlo lo mas puro posible y el hidrégeno procede de una reaccion
endotérmica de vapor de metano reformado, el problema del vapor de metano

reformado surge en su reaccion ya que libera diéxido de carbono (Fan et al. 2021).

2.1 Hidrégeno.

El hidrégeno es un gas diatomico (Figura 2.1) en condiciones normales, es inflamable,

incoloro, inodoro e insoluble en agua.

Algunas de sus propiedades la podemos encontrar en la Tabla 2.1.

=

Figura 2.1 Estructura en 3D del hidrégeno



Tabla 2.1. Propiedades fisico-quimicas del hidrégeno

Densidad 0.0899 kg/m?3

Masa molar 1.00784 g/mol
Punto de fusion 14.025 K

Punto de ebullicion 20.268 K
Temperatura critica 23.87 K

Presion critica 1.293-108 Pa

Calor especifico 1.4304-10* J/(K-kg)
Conductividad térmica 0.1815 W/(K-m)
Electronegatividad 2.2

Radio atémico 53 m

El hidrégeno presenta varios efectos de salud y peligros que hay que tener en cuenta,
cabe destacar que es un gas muy inflamable y se mezcla muy bien con el aire

reaccionando violentamente causando una explosion.

Altas concentraciones de este gas generan una atmédsfera deficiente de oxigeno

pudiendo generar dolores de cabeza, mareos o nauseas (Osman et al. 2022).

El hidrégeno se usa en un amplio numero de aplicaciones, los mayores consumidores
de éste es la industria y dentro de la industria los que mas los consumen son las
empresas que sintetizan amoniaco (40,3%), luego las refinerias de petroleo (37,3%)
y las plantas de metanol (10%), lo restante esta repartido en diferentes sectores

industriales como es la farmacéutica o alimenticia.

Mundialmente, el hidrégeno es producido a partir de materias primas de origen fosil
(96%) repartiendose este porcentaje entre los siguientes: (49%) gas natural, (29%)
hidrocarburos liquidos y (18%) carbon; el restante 4% es a través de la electrdlisis del

agua (Saygin et al. 2023).
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2.2 Nitrégeno

El nitrégeno es un gas diatémico al igual que el hidrégeno como se puede observar
en la Figura 2.2, éste es el gas predominante del aire atmosférico encontrandose en
él en un 78,08%.

Sus propiedades las podemos observar en la Tabla 2.2.

Figura 2.2. Estructura 3D del nitrégeno

El nitrégeno debe ser separado del aire y purificado, un método comun para poder
conseguir esto es mediante destilacion criogénica.

Este método se basa en las diferencias de los puntos de ebullicion de los
componentes del aire, por lo que se vaporiza primero el nitrégeno y puede ser
recolectado y purificado.

En la destilacidon criogénica cabe decir que no solo se producira nitrégeno sino
también argdn como subproducto, éste es un gas noble que no participa en la
reaccion, sino que es inerte (Cheng et al. 2021).

En el nitrogeno cabe destacar que no es un gas toxico e inflamable, su principal
peligro podria ser asfixia por el desplazamiento del oxigeno o quemaduras por

congelacion.
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Tabla 2.2. Propiedades fisico-quimicas del nitrégeno

Densidad 1.2506 kg/m3
Masa molar 14.0067 g/mol
Punto de fusion 63.14 K

Punto de ebullicion 77.35K
Temperatura critica 126.19 K
Presion critica 3.39 MPa

Calor especifico 1040 J/(K-kg)
Conductividad térmica 0.02598 W/(K-m)
Electronegatividad 3.04

Radio atémico 56 m

3 OBJETIVOS

El objetivo principal del trabajo fin de grado, es el disefio y simulaciéon de una planta
de produccion de amoniaco verde, de acuerdo a las especificaciones de diseho
siguientes: 1000 t/dia de amoniaco, riqueza minima en la corriente de producto del
98% y una conversion total en torno al 30%, valor de referencia en la mayoria de la

bibliografia consultada.

Para lograr el objetivo principal también se plantean los siguientes objetivos

secundarios que permitan alcanzar y enriquecer dicho objetivo:

- Disefiar una secuencia de operaciones unitarias compatible con las
condiciones de operacion y objetivos del proceso.

- Implementacién de practicas industriales, como la integracion energética, que
permita un disefio mas sostenible energéticamente.

- Evaluar econdmicamente diferentes escenarios de proceso.

12



- Validar las ventajas que ofrece el software Aspen Plus en el disefio y analisis
de procesos. Una herramienta de aprendizaje que permite profundizar con un

enfoque mas interactivo y autbnomo.

4 METODOLOGIA DEL DISENO DE PROCESOS

Un proceso quimico consiste en una serie de operaciones relacionadas de
naturaleza fisica y quimica en las que las materias primas gradualmente se convierten
en productos con mayor valor econémico.

El disefio de procesos quimicos persigue definir la configuracién del proceso, capaz
de transformar las materias primas en productos, de forma econdémica, segura y
respetuosa con el medio ambiente.

Las herramientas basicas del disefio de procesos quimicos son el diagrama de flujo,
los balances de materia y energia, condiciones de operacion de los equipos, consumo
de servicios, etc.

El disefio de procesos es una tarea compleja debido a que hay que seleccionar o
elegir entre un numero importante de alternativas que deben cumplir con los criterios
y especificaciones de disefio ademas de restricciones (econdmicas, tecnoldgicas,

legales, ...).

4.1 Métodos para el disefio de procesos.

Existen dos grandes estrategias para el disefio y la integracion de los procesos
quimicos: el modelo de estructura fija 0 modelo cebolla y la creacién y optimizacion

de una superestructura.

4.1.1 Modelo estructura fija o modelo “cebolla”

Este método se basa en la toma de decisiones a partir de una estructura fija que sigue
la l6gica de una cebolla, comenzando por el corazén de ésta e ir anadiéndole capas

(decisiones), donde el corazon de la cebolla seria el disefio del reactor.

13



A partir de la eleccion del reactor podremos predecir los productos y por tanto el
sistema de separacion y/o recirculaciones necesarias; asi sucesivamente hasta

completar las distintas capas.

La Figura 4.1 identifica el modelo cebolla.

Sistema de separacuon
y recnrculacnon

Sistema de
recuperacion de calor

Sistemas auxiliares
y servicios

Tratamiento de
vertidos y residuos

i

Figura 4.1. Diagrama de la estructura fija 0 modelo cebolla

4.1.2 Creacibn y optimizacion de una superestructura

A partir de una estructura reducible (superestructura), en la cual se tienen en cuenta
todas las opciones viables del proceso, lo que implica la formulacion de un modelo
matematico global que describa el proceso.

Este enfoque presenta la ventaja de poder trabajar con una unica estructura en la que
se pueden considerar muchas opciones de disefio, aunque se hace necesaria una

mayor capacidad de calculo (Miranda Carrefio, 2020).

4.2 Modelo jerarquizado basado en el método Douglas

El método Douglas se refiere a un enfoque estructurado para el disefio de procesos
quimicos, desarrollado por el ingeniero quimico James M. Douglas. Este método es
muy utilizado en la sintesis y analisis de procesos y ofrece una manera sistematica de
desarrollar y optimizar el disefio de plantas quimicas de forma mas eficiente (Douglas
1985).

14



4.2.1 Eleccion del tipo de proceso (continuo/discontinuo)

Para poder elegir el tipo de procesos se debe observar primero las diferencias entre
ambos, un proceso continuo se caracteriza por la entrada y salida continua de las
corrientes en el reactor, no tiene periodos de carga y descarga por lo que el flujo de
materia y energia es continuo, al no tener estos periodos la produccidn por unidad de
volumen del reactor es mayor, ademas de que son facilmente automatizables; el
proceso discontinuo proporciona el producto en lotes o cantidades discretas existiendo
tiempos no productivos como pueden ser la carga de alimentacion, descarga y el

acondicionamiento.

El tamafno del mercado del producto es de vital importancia para elegir el tipo de
proceso, segun Douglas para una produccion mayor de 1000t/afio se suele utilizar el

proceso continuo.

En este proyecto se van a producir aproximadamente unas 1000 t/dia en base a la
informacion encontrada bibliograficamente sobre la viabilidad econdmica de éste tipo
de plantas, por lo que se elige un proceso continuo (Tripodi et al. 2018).

4.2.2 Estructura de entradas y salidas

En este paso se deben identificar las corrientes de entradas (materias primas) y de

salida (productos, subproductos o desecho).

Se recomienda construir un diagrama conceptual, como se puede observar en la

Figura 4.2, a partir del cual disefiar un diagrama de bloques.

Figura 4.2. Diagrama conceptual para la obtencion del amoniaco

15



El diagrama de bloques (Figura 4.3.) incluye basicamente la secuencia de operaciones

para transformar las materias primas en productos.

Hidrégeno
q Amoniaco
Mezclador Reactor Separador ———

e
Nitrogeno

Divisor —

Figura 4.3. Diagrama de bloques del proceso continuo del amoniaco

4.2.3 Estructura del reciclo

Se introduce una estructura de recirculacion para el mayor aprovechamiento de las
materias primas, las materias primas no relacionadas se devuelven al reactor con el

fin de reducir costes y mejorar el rendimiento global del proceso.

Segun los datos bibliograficos disponibles en el proceso de sintesis de amoniaco los
niveles de conversion industrial en el reactor alcanzan valores de menos del 30%, lo

que hace imprescindible una etapa de recirculacion (Shamiri y Aliabadi 2021).

Ademas de la recirculacibn serd necesaria una purga que permita evitar la
acumulacién de compuestos inertes, en este caso el Argdn presente en la corriente

de alimentacion de Nitrogeno.

4.2.4 Sistema de separacion

El objetivo de esta etapa es separar el producto con una pureza elevada que permita

su comercializacion.

Se pondra este sistema para poder retirar del circuito el amoniaco que se haya

producido en el reactor.

16



4.2.5 Sistema de intercambio de calor. Integracion energética

El principal objetivo de esta etapa es la recuperacién de energia de corrientes de
proceso, o lo que es lo mismo, optimizar la energia que un proceso intercambia con

los servicios auxiliares (Miranda Carrefio, 2020).

4.3 Descripcién del proceso de sintesis de amoniaco

La sintesis de amoniaco basicamente consiste en combinar hidrégeno y nitrégeno en
fase gaseosa con la participacién de un catalizador sélido, normalmente a partir de
minerales de hierro. Industrialmente se suele trabajar a elevadas presiones, siguiendo

en la mayoria de los casos el proceso ideado por Haber-Bosch.

4.3.1 Diagrama de flujo

Una de las herramientas principales del disefio de procesos es la construccion del
diagrama de flujo (Figura 4.4), en este caso se trabajara con el software de simulacién
Aspen Plus, del que la Universidad de Jaén dispone de licencia de libre acceso para

los estudiantes.

Un simulador es un software que permite la resolucion de calculos basicos para el
disefio de procesos, como los balances de materia y energia, propiedades fisico-
quimicas de los componentes que participan del proceso, pero también informacion
fundamental para modelar el proceso y ser capaz de predecir resultados cuando
conocemos, por ejemplo, datos cinéticos de reacciones. También dispone de
herramientas de analisis como el analisis de sensibilidad (o estudio de casos) lo que
permite generar diferentes escenarios de comportamiento del sistema cuando
hacemos cambios sobre una variable de interés del sistema, como la presion,
temperatura, etc, o de optimizacion, que mediante el uso de algoritmos implementados
en el software permite encontrar mejores condiciones de operacion para alcanzar las

variables de diseno.
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Los simuladores suelen disponer de una coleccién de bloques de calculo que

representan operaciones unitarias que estan modeladas matematicamente y que, en

base al disefio y construccion del diagrama de flujo, son capaces de resolver de forma

rapida, permitiendo reducir el tiempo dedicado al célculo y ofreciendo mayores

capacidades de analisis del proceso descrito.

A continuacion, se presenta el diagrama de flujo de produccion de amoniaco segun

Haber-Bosch, que se compone por 3 zonas o unidades principales:

1- Unidad de compresion multiple

2- Unidad de reaccion.

3- Unidad de separacion.

En la Tabla 4.1 se indica el significado de los caracteres utilizados para la descripcion

de los equipos del diagrama de flujo.

Tabla 4.1. Significado de los caracteres de los equipos

D

C

SEP

Divisor
Compresor
Reactor
Mezclador
Valvula
Intercambiador

Separador Flash
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4.3.1.1 Zona de compresion multiple

A esta zona llegaran las dos corrientes de materia prima que se necesitan para el
proceso de produccién de amoniaco. Se dispone de una corriente de nitrégeno que
se encuentra inicialmente a 80°C y 30 bares de presion, en estado gaseoso,
condiciones habituales en las que las empresas del sector de destilacion criogénica
del aire ofrecen dicha materia prima, en la cantidad necesaria, atendiendo a las
necesidades de la planta, indicar que esta corriente suele contener un contenido en
torno al 2% en volumen de Argdn. Por otra parte, se debe disponer de una corriente
de hidrégeno que también alimentara a la zona de compresion que se obtiene
mediante electrdlisis llegando en condiciones de 20°C y 30 bar, en estado gaseosa y
en una cantidad suficiente para atender los criterios establecidos para la planta, en

condiciones estequiométricas en relacion a la reaccion principal del proceso.

Esta area de la planta esta formada por un sistema de compresion y enfriamiento
multiple formado por tres etapas para minimizar los costes energéticos y alcanzar un
mayor nivel de seguridad en los propios equipos, debido a la elevada temperatura

alcanzada para conseguir el objetivo disefiado.

El objetivo es llevar la mezcla reactiva a la presion operativa del reactor. Las
condiciones de operacidon se han decidido mediante pruebas de ensayo-error

implementadas en Aspen-Plus con el objetivo de minimizar los costes energéticos.

Para ello se ha manipulado la relacion de compresién incrementando en cada etapa
90 bares la condicidn anterior hasta alcanzar una relacion aproximadamente entre 2
y 3 que es cercana al estandar industrial en la produccién de amoniaco (Baratto, y
otros, 2021).

El disefio de esta etapa tuvo en cuenta dos restricciones: la presion de salida de la
unidad final (300 bares) y la presion de salida de cada unidad en torno a (150°C para

evitar danos en los equipos de compresion.

Esta ultima restriccion no se ha cumplido en su totalidad, pero se ha logrado mantener

en valores cercanos.

Esta zona se muestra en la Figura 4.5.
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Figura 4.5. Zona de compresién

La simulacién de esta etapa se ha realizado con dos lineas en paralelo, para la
corriente de nitrogeno y de hidrogeno respectivamente, a través de dos bloques
basicos de calculo, por un lado, el C-compresor y E-intercambiador, en el caso del
intercambiador con una funciéon de enfriamiento, se ha utilizado un bloque sencillo,
que no permite un mayor detalle de disefio del equipo de intercambio, pero capaz de
ofrecer calculos de balances de energia, es decir, de las necesidades energéticas.

4.3.1.2 Zona de reaccion

La seccion de sintesis sigue al tren de compresion y su alimentacién se compone de

la mezcla fresca y reactivos sin transformar que se reciclan.

La reaccidén de produccion de amoniaco se lleva a cabo en fase gaseosa, es una
reaccion de tipo reversible, donde la conversidn va a estar limitada por las condiciones
de equilibrio (Keq).

Termodinamicamente la reaccidn es exotérmica y con una cinética extremadamente

lenta.

Debido a que la reaccion es exotérmica se vera favorecida termodinamicamente a
bajas temperaturas, pero la reaccion seria tan lenta que no seria viable
industrialmente, por tanto, se hace necesaria la utilizacion de un catalizador como

solucion al problema termodinamico (Levenspiel, 1998).
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La solucion se encuentra trabajando a temperaturas cercanas a la temperatura de
equilibrio (Figura 4.6), lo que industrialmente se traduce en una reaccién por etapas

con enfriamiento intermedio.

=——- Equilibrium,

Figura 4.6. Forma general de la curva de conversion frente a temperatura para una reaccion
reversible exotérmica (Douglas 1985).

La solucién industrial mas utilizada para resolver los problemas anteriores es operar

en condiciones adiabaticas, (no isotermas), sobre 3 lechos de catalizador con
enfriamiento intermedio.

Existiendo dos alternativas para dicho enfriamiento; haciendo uso de medios externos
(servicios auxiliares) y otra, derivando parte de la corriente de alimentacién sobre los

lechos de reaccion.
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Figura 4.5. Zona de reaccion con integracion energética
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Figura 4.6. Zona de reaccion sin integracién energética

Los equipos de reaccion tipo PFR en Aspen, son bloques rigurosos, que necesitan de
informacion cinética, en este caso, se ha elegido bibliograficamente la ecuacion
recogida en el libro de Seader (Verleysen, Parente, y Contino 2021) que fue propuesta
por Temkin-Pyzhev y que se encuentra como la ecuacion cinética mas aceptada, por
su simplicidad y por su buen comportamiento a elevadas presiones, se trata de una
ecuacion que sigue la forma de ley de potencias (modelo Arrhenius).

La forma general de la ecuacion de Arrhenius es: k= A e ®RT, donde A es el factor de
frecuencia, k la constante cinética, E la energia de activacion y e®RT representa la
fraccidon de colisiones que tienen suficiente energia para superar la barrera de

activacion.

La estrategia para introducir la reaccion en Aspen Plus pasa por dividir la reaccion
reversible de sintesis de amoniaco en dos reacciones separadas: directa e inversa.
Por otra parte, es importante destacar que en Aspen se deben manejar los datos

cinéticos en Sistema Internacional de unidades.
Con el modelo cinético que se va a trabajar se expresa en las siguientes unidades:

- Velocidad de reaccion: kmol N2/(m3 x s)
- Presién: atm

- Temperatura: K
La reaccion de amoniaco por tanto se divide en dos reacciones:

- Directa: 0,5 N, + 1,5H, > NH;
- Inversa: NH; - 05N, + 1,5H,

Vamos a comenzar con la expresion cinética expresada en términos de presiones

parciales, la presion en atmosferas a partir de la expresion de rN2 en Kmol/m?3 x s de
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desaparicion de nitrogeno. Las energias de activacion de la reaccion directa e inversa
en kJ/kmol.

91000
RxT

)x (PNZ)O'5 x (PHZ)L5 —1,3x 10 exp (— 1:0;;0) X Pyy,

— — 4
rNZ = Tgirecta — Tinversa = 10%x exXp (_

Tdirecta = 104X exp (_ 91000) x (PNz)O’S x (PHZ)LS

RxT

140000

Tinversa = 1,3 X 100 exp (— g )x PNH3

Para expresarlo por unidad de amoniaco formado por unidad de tiempo y de masa
(kmol NHs/ (kg cat x s) necesario para introducirla mas adelante en Aspen hay que
convertir todas las unidades al sistema internacional, por lo que la presion tendra que

ir en pascales. Sabiendo también que la densidad del catalizador es de 1200 kg/m?.

Tdirecta =
mol N. mol NH atm? m3cat 91000 0,5 1,5
(104x 2 )x( 3)x( : )x( )xexp(— )x(PN) x (Py,)
m3 cat x s x atm? 0,5 mol Ny (1,013 x 105x Pa)? 1200 x kg cat RxT 2 2

Tairecta = 1,624 x 10 exp (- 2220) x (Py,) " x (Pu,) "

RxT

Asi, para la reaccion directa se obtienen estos valores como términos cinéticos

representativos de la ecuacion directa:

- Factor pre-exponencial= 1,624 x 10°s™!
- E=91 kJ/mol

Tinversa =
mol N. mol NH. atm? m3cat 140000
(1,3x1010x 2 )x( 3)x( )x( )xexp(——)xPNH
m3 cat x s x atm? 0,5 mol Ny (1,013 x 105x Pa)? 1200 x kg cat RxT 3

140000
Tinversa = 213,89 x exp (— xT )x Pyug

Para la reaccion inversa se obtienen estos otros valores cinéticos:

- Factor pre-exponencial= 213,89 s
- E=140 kJ/mol

La cinética de reaccion se encuentra referenciada bibliograficamente (Verleysen et al.
2021).

Una vez que la cinética queda expresada por unidad de catalizador, el disefio y
tamano del reactor se considera idealmente asimilable a la cantidad necesaria de
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catalizador para alcanzar los objetivos de conversion deseados. El tamafio 6ptimo de

los lechos de reaccién se determina en funcion de dos especificaciones de disefio:

a) La longitud se limita para que la temperatura de salida no supere los 400°C.

b) En relacion al diametro 6ptimo se utiliza una relacion altura/diametro~2.

En la Figura 4.9 se muestra los cambios de temperatura a lo largo de los lechos
cataliticos de cada reactor y la conversion frente a cada uno de los lechos se observa
en la Figura 4.10 (Shamiri y Aliabadi 2021).
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Figura 4.7. Evolucion de la temperatura por lecho de reaccion (Shamiri y Aliabadi 2021).
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Figura 4.8. Conversién del nitrégeno frente al volumen de cada reactor (Shamiri y Aliabadi 2021).

4.3.1.3 Zona de separacion

La corriente obtenida de la unidad de reaccion es una mezcla de reactivos sin
reaccionar y producto que es necesario separar. El objetivo de esta zona es recuperar
el amoniaco en forma liquida, lo que se lleva a cabo mediante una etapa previa de
refrigeracion, (intercambiador E-107) y descompresion (valvula V-100) para favorecer
la separacién del producto del resto de componentes. El producto de esta etapa final,
debe satisfacer las especificaciones de productividad (1000t/dia) y de pureza (98%)
fijadas como criterio de disefio.

El equipo de separacion que se instala es un equipo de destilaciéon simple, conocido
industrialmente como torre flash o de flasheo que en Aspen corresponde a un bloque
Flash-2.

Por tanto, se establece una separacion de una fase liquida rica en amoniaco que
constituye la corriente de producto principal y otra gaseosa formada por los reactivos
y subproductos como el Argén que se reprocesan con un control de acumulacion de

Argon a través de una corriente de purga.
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4.3.2 Catalizadores

Hay una gran variedad de catalizadores que se pueden emplear, pero los mas
utilizados en la industria son a base de hierro, pueden ser catalizadores de hierro-
cobalto, a base de magnetita, a base de wustita y a base de rutenio soportados sobre
grafito (Yoshida et al. 2021).

Los catalizadores a base de wustita presentan una alta actividad y resistencia
mecanica debido a su estructura cubica cristalina gracias a la cual puede incrementar
el tamano del poro y el area especifica del catalizador. Se pueden emplear a bajas
presiones (10-20 MPa) y poseen alta estabilidad a elevadas temperaturas (Vida del

catalizador Amomax).

Mientras tanto los catalizadores a base de magnetita son los catalizadores
convencionales mas empleados en la sintesis del amoniaco, estos presentan ventajas
como alta reactividad, una larga vida util y un bajo costo, el inconveniente es que a
altas concentraciones de amoniaco su actividad se ve fuertemente reducida vy
comparandolo con el resto de catalizadores es el que menor actividad catalitica

presenta.

En la Tabla 4.2 se observa la composicion quimica de los catalizadores de wustita y
en la Tabla 4.3 las caracteristicas del mismo.

Tabla 4.2 Composicién quimica de catalizadores a base de Wstita

Oxido de hierro (%) 9.3
Al203 (%) 2.7
K20 (%) 0.8
CaO (%) 28
Otros (%) 0.7

27



Tabla 4.3 Caracteristicas del catalizador a base de wistita

Fase Sélida

Forma Granulos de forma irregular con

extremos redondeados

Diametro de particula (mm) 6-10
Densidad de catalizador (kg/m?) 5900
Densidad de lecho (kg/m?) 2900-3100
Esfericidad 0.67
Volumen medio de particula (mm?3) 179.62
Diametro equivalente (mm) 7

Para mejorar la eficiencia y resistencia a la sinterizacion y envenenamientos, los
catalizadores se han modificado en base a promotores y protectores de Al, Ca, Mg...,
en forma de 6xidos. Segun la experiencia industrial concentraciones muy bajas de
compuestos de oxigeno, como el Oz, H20 o CO, pueden afectar gravemente al
catalizador, por tanto, si la fuente de materia prima es renovable, se puede destacar
que es puede ser un factor de mejora en el proceso de amoniaco verde frente al
amoniaco de fuentes fésiles, alargando la vida util de los catalizadores, debido a la
baja probabilidad de encontrar especies de Oxigeno en las corrientes de materia

prima.

Cabe anadir que en lugar del catalizador comercial a base de mineral de hierro se han
probado con éxito alternativas. Por ejemplo, el catalizador basado en Rutenio es entre
10-20 veces mas activo lo que permite trabajar a menor temperatura y presion. Por el
contrario, su aplicacion comercial es limitada debido sobre todo a la baja disponibilidad

y, por tanto, elevado coste del catalizador (Tripodi et al. 2018).
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5 RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Calculo de materias primas para una produccion de 1000t/dia

En primer lugar, se calculan los valores de productividad de amoniaco.

De acuerdo con la estequiometria de la reaccion se calculan las cantidades necesarias

en las corrientes de alimentacion fresca, tanto de Nitrogeno como de Hidrégeno.

t NH 1000 k 1 dia kg NH kmol NH
3 % g = 41666 “I 18 _ jp5 KOS

1000 = 1t  24h h h

A partir de la productividad de amoniaco se calculan las materias primas.

2450 kmol NH, o 3kmolH, 3675 kmol H,
h 2 kmol NH; h

2450 kmol NH4 9 1kmolN, 295 kmol N,
h 2 kmol NH; h

A partir de estos valores se obtiene un valor de productividad en amoniaco: lo que se

traduce en un rendimiento global de proceso en torno al 30.8% (debido a la purga).

5.2 Calculos de la unidad de reaccion

Como se ha mencionado anteriormente la etapa de reaccion es determinante en el
diseno del proceso. A partir de los datos obtenidos con el simulador, se obtienen los

calculos relacionados con la unidad de reaccion y su disefio.

La estrategia de disefio seguida con el simulador consiste basicamente, en proponer
un caso base, con unas condiciones operativas capaces de alcanzar cierto nivel de
reaccion, para que se pueda cerrar el calculo de balances de materia y energia. Dichas
condiciones y resultados han sido obtenidas de datos bibliograficos, que en este caso

se corresponden con las siguientes (Tabla 5.1)
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Tabla 5.1 Condiciones y resultados de conversion del caso base

Condiciones Resultados (%conversion)

P 250 bar Reactor-100 4.2%
T 350 °C Reactor-101 2.5%
Cat 30 kg Reactor-102 1.8%

A partir de los datos obtenidos de conversion, se realiza un proceso de disefo
evolutivo, que corresponde al apartado siguiente (5.1.2) a través de una serie de
analisis de sensibilidad respecto de las variables operativas de mayor influencia (P, T2
y cantidad de catalizador) para alcanzar la maxima conversion. A partir del analisis del
comportamiento del reactor frente a cambios en dichos parametros, finalmente
encontrar unas condiciones Optimas de reaccion (apartado 5.1.3), mediante la

herramienta en Aspen Plus de optimizacion.

5.3 Influencia de la P, T? y catalizador sobre la unidad de reaccién

A partir del analisis termodinamico y de la cinética de la reaccion se consideran las

variables de mayor influencia: presién, temperatura y cantidad de catalizador.

Para estudiar la influencia de cada uno de ellos sobre la conversién, AspenPlus
dispone de la herramienta analisis de sensibilidad que permite obtener la variacién de
una variable respuesta (conversion) cuando manipulamos otra variable “P, T, y Kg de

catalizador”.

En las siguientes figuras (5.1, 5.2 y 5.3) obtenidas en Aspen Plus se muestran el
comportamiento de la conversion frente a dichas variables operativas. Los rangos en
los que se han manipulado han sido: (250-400) °C de temperatura, (150-300) bar de
presion y (1-15) kg de catalizador.

Del analisis de sensibilidad sobre la temperatura, se obtiene un comportamiento que
se puede explicar por las caracteristicas de la termodinamica exotérmica de la

reaccion, en la que a partir de un cierto valor de temperatura la conversién se ve

30



frenada, el valor de referencia positivo estaria en torno a los 300°C, a partir del que
un aumento de temperatura tiene un efecto negativo.

(94) uoisianuo)

A " " i i
255 260 265 20 5 280 285 290 295 300 305 310 315 20 325 330 335 340

Temperatura (2C)

Figura 5.1 Influencia de la temperatura sobre la conversién

Del analisis de sensibilidad sobre la presidn los resultados apuntan a un
comportamiento siempre positivo con el aumento de temperatura, de acuerdo con la
disminucién en el numero de moles de la reaccion gaseosa de formacion de amoniaco,
por tanto, un aumento de presion siempre va a favorecer la reaccion, si bien el
aumento de conversiébn se ve frenado a valores mas altos. En este caso la

optimizaciéon de la presion estara relacionada con el coste de equipos, pero también
con la seguridad.
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Figura 5.2 Influencia de la presioén sobre la conversioén

Del analisis de sensibilidad sobre la cantidad de catalizador, se obtiene un
comportamiento positivo, y debido al coste que normalmente esta asociado al uso de
estos materiales, se puede inquirir que sera necesaria su optimizacion para no utilizar
mas cantidad de la necesaria, en el ejemplo mostrado, en relacién al caso base, la
cantidad de catalizador suficiente para mejorar la conversién esta en valores entre 4
y cinco kilogramos. Cabe recordar que, en este caso, la cantidad de catalizador
ademas esta directamente relacionada con el volumen de reactor necesario, aspecto
que también sera de gran importancia en la economia del proceso y necesidades de

espacio para la instalacion del reactor.
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Figura 5.3 Influencia del catalizador sobre la conversion

5.4 Optimizacién de las condiciones de reaccion (P, T? y catalizador)

El siguiente paso, sera encontrar las condiciones operativas mas favorables para la

produccion de amoniaco. Se va a emplear el algoritmo de optimizacién que viene en
el programa de simulacion.

Main Flowsheet R-100 (RPlug) R-101 (RPlug) R-1

\ @Tear Convergence | @ Default Methods | Sequencing

Default convergence methods

Tears Broyden -
Single design spec Secant v
Multiple design specs Broyden -
Tears & design specs Broyden ¥
Optimization _ -

Figura 5.4 Método de optimizacion

Los resultados obtenidos son los siguientes:
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Tabla 5.2 Resultados obtenidos de la optimizacién

Optimizacion O1: R-100 Optimizacion O2: R-101 Optimizacion O2: R-101
Rango Resultados Rango Resultados Rango Resultados
optimizacion optimizacion optimizacion
150-300 bar 300 bar 150-300 bar 300 bar 150-300 bar 300 bar
250-400°C 280 °C 250-400°C 280 °C 250-400°C 264 °C
100-1500 kg cat 968 kg 100-1500 kg cat 1075 kg 100-1500 kg cat 1068 kg
Conversion 12.8 % Conversion 10.0 % Conversion 8.0 %

La conversion total es de un 30.8 %

En las siguientes figuras se presentan de forma resumida, los resultados mas

importantes en cuanto a las condiciones operativas en las que se ha disefado el
proceso y los datos obtenidos por balances de materia.

[114]
[ Eme— —

Figura 5.5 Diagrama de flujo sin integracion optimizado con los caudales en Kmol/h
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Figura 5.6 Diagrama de flujo sin integracion optimizado en temperaturas (°C) y presiones (bar)

En la figura Figura 5.7, se observan los resultados de la corriente de amoniaco, que
confirman, los objetivos alcanzados de productividad y pureza.

= Mole Flows kmol/hr 214463
N2 kmol/hr 12,6505
H2 kmol/hr 14,6758
NH3 kmol/hr
AR kmol/hr 7,50184

= Mole Fractions

N2 0,00589871
H2 0,00684307
NH3
AR 0,00349797

Figura 5.7 Resultados del diagrama sin integracion

5.5 Calculo de volumen de reactor

Se obtienen los datos siguientes:
Densidad del catalizador= d_.,, = 1200 kg/

m3

Masa del catalizador que tenemos en los reactores= 1000 kg
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Diametro del reactor= D,.oqc: = 0.70 m = Typger = g =0.35m

Primeramente, mediante la formula de la densidad de obtiene el volumen del

1m3

= 0.83m?

catalizador: Veat = Vreact = 1000 kg X 1200kg

Por ultimo, como el reactor es de tipo de flujo pistdn, es un reactor cilindrico entonces

se obtiene la altura despejando de la ecuacion.
Vieact =T X12Xh—>0.83m3=mx%x(035)2xh->h=216m

Por lo tanto, el reactor cilindrico queda con unas dimensiones de 2.16 m x 0.70 m.

5.6 Propuesta integracion energética.

De manera analoga se propone el diagrama de flujo para una situacién de mayor
grado de integracion energética que permita la disminucién de los costes de operacion

debido al consumo energético.

En la Figura 5.8 se observa el diagrama de flujo con integracion energética propuesto.
Se trata de un ejemplo de aplicacion, donde se propone un esquema de integracion
en el que se propone aprovechar, de una parte, la salida caliente de la reaccion, para
precalentar la corriente de alimentacién al primer lecho y a continuacion mediante un
divisor alimentar reactivo frio a cada uno de los siguientes lechos para utilizar la propia
materia prima como medio de refrigeracion. El objetivo es disminuir la demanda de
servicios tanto de calentamiento en el primer intercambiador, como de agua o agente
de refrigeracion en los intercambiadores intermedios utilizados en la propuesta sin

integracion que hemos visto anteriormente.
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Figura 5.8. Diagrama de flujo con integracion energética
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Para este caso, la estrategia de analisis y optimizacién que se ha realizado ha pasado
por utilizar las condiciones de presion y temperatura ya optimizadas o muy cercanas
sobre el primer lecho de reaccién (300°C y 300bar), y a continuacion realizar una
optimizacion con Aspen Plus sobre el divisor, es decir, el reparto de corrientes de
alimento fresco que llegan a cada uno de los lechos y la cantidad necesaria de

catalizador. Los resultados obtenidos son los siguientes (Tabla 5.3):

Tabla 5.3 Resultados optimizacion

Rangos Resultados  Resultados  Resultados
optimizacion R-100 R-101 R-102
Split fraction_12 0.6
(0.1-0.9)
Split fraction_13 0.25
(0.1-0.9)
100-1500 Kg cat 952 Kg 994 Kg 1000 Kg

C-107

— e
(S 12581

Figura 5.9 Diagrama de flujo con integraciéon optimizado con los caudales en Kmol/h

Como se puede observar al final hemos llegado al objetivo propuesto en el inicio del
trabajo, los cuales serian la riqueza del producto y la productividad diaria.
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Figura 5.10 Diagrama de flujo con integracion optimizado temperaturas (°C) y presiones (bar)

En la figura 5.11 se observa el flujo molar y la fraccién molar de la corriente de

amoniaco.

= Mole Flows kmol/hr 2286,76
N2 kmol/hr 7,06464
H2 kmol/hr 22,8572
AR kmol/hr 6,40725
NH3 kmol/hr 2250,43

= Mole Fractions
N2 0,00308937
H2 0,00999545
AR 0,0028019
NH3

Figura 5.11 Resultados del diagrama con integracion

5.7 Analisis econdmico

Se presenta a continuacién un analisis econémico no riguroso, de ambas propuestas
de diagrama de flujo, con y sin integracion energética para comparar ambas opciones

y calcular una rentabilidad inicial considerando por una parte los ingresos de la venta
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del producto (NHs) y por otra parte, los costes de materia prima y servicios generales,
como los principales costes de operacion de forma que:

Beneficios (B) = Ingresos (I) — Costes (C)

Siendo(C) = costes de materia prima (Cmp) + costes de servicios generales (Cs) +

coste catalizador (Ccat).
Rentabilidad (R) = Beneficios (B) / Capital invertido (Ci)

Los costes de servicios generales en este caso son: gas natural para el intercambiador
de acondicionamiento de la corriente de alimentacion al primer reactor, agua para
todas las unidades de refrigeracion, salvo la ultima de preparacién para la destilacion
que por su elevada demanda, se utiliza un aceite de silicona con un alto punto de
ebullicién y baja viscosidad que ofrece mejores resultados, sobre todo en el control de
temperatura y lubricidad de los equipos de compresion y electricidad como fuente de

energia para los compresores.

En las siguientes figuras se puede observar de forma esquematica el consumo

energético que produciran ambas plantas (con integracion y sin integracion).

Q esta en unidades de cal/s y W en Kw.

21} ] IREC |
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Figura 5.12 Consumo del diagrama de flujo sin integracién
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Figura 5.13 Consumo del diagrama de flujo con integracion

- Costes de las materias primas, servicios e ingresos del producto y rentabilidad.

En la Tabla 5.4 se indican los precios de los servicios que vienen reflejados en la base
de datos econdmicos de AspenPlus y en la Tabla 5.5 se indican los precios de las
materias primas y producto, estos vienen referenciados bibliograficamente en la

pagina web World Bank Group.

Tabla 5.4 Precio de los servicios

Servicios Precio
Agua 2.12x107 €/kJ
Aceite silicona (R-1) 2.71x10° €/kJ
Gas natural 0.05 €/kWh
Electricidad 0.0775 €/kWh
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Tabla 5.5 Precio de las materias primas y producto

Materias primas y Precio
producto
Hidrégeno 0.3 €/kg
Nitrégeno 0.28 €/kg
Amoniaco 0.545 €/kg
Catalizador 2 €/kg afio

El estudio econdmico se hace a través del paquete “aspen process economic
analyzer” (APEA) el cual esta dispone en el software AspenPlus. Se van a mostrar
dos escenarios, uno correspondiente a hidrégeno gris (escenario 1) y otro a hidrégeno

verde (escenario 2).

Los datos mas relevantes para el estudio econdmico del escenario 1 se muestra en
las tablas 5.6 y 5.7.

Tabla 5.6 Estudio (1) econémico proceso sin integracion

Concepto €/afo
Ingresos (NHs) 174,166,000
Materias primas 102,371,000

Servicios 8,126,360

Catalizador 2,000
Capital invertido 121,454,000

Beneficio y Rentabilidad en el proceso sin integracion escenario 1:
B =1-C=63,666,640 €/afio

R=B/Ci=0.524 - R=52.4%
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Tabla 5.7 Estudio (1) econémico proceso con integracion

Concepto €/afo
Ingresos (NHs) 181,031,000
Materias primas 102,371,000

Servicios 7,341,110

Catalizador 2,000
Capital invertido*® 129,296,200

Capital invertido* (propuesto por Aspen Plus considerando solo los equipos principales

de la planta)
Analogamente en el proceso con integracion escenario 1(gris):
B=1-C=71,316,890 €/afo
R=B/Ci=0552 >R=552%

Se presentan ambos estudios puestos que el precio del hidrégeno varia ampliamente
dependiendo si es verde o gris, en el escenario 2 (considerando e-hidrégeno obtenido
por electrolisis). Segun fuentes bibliograficas consultadas se propone un precio del
hidrogeno verde de 1 €/kg, como valor alcanzable segun distintas proyecciones en el
tiempo, en funcion del desarrollo tecnolégico esperado, en los procesos de electrolisis
del agua, aunque hay que resaltar que el precio actual del hidrogeno verde esta en
torno a 5 €/kg que, por supuesto, haria inviable econdémicamente el proyecto,

El estudio del escenario 2 se muestra en la Tabla 5.8 y Tabla 5.9.

Tabla 5.8 Estudio (2) econdmico proceso sin integracion

Concepto €/ano
Ingresos (NH3) 174,166,000
Materias primas 142,760,000

Servicios 8,126,360

Catalizador 2,000
Capital invertido 121,454,000
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Rentabilidad en el proceso sin integracion escenario 2 (verde):
B =1-C=23,277,640 €/afo
R=B/Ci=0.192 - R=19.2%

Tabla 5.9 Estudio (2) econdmico proceso con integracién

Concepto €/afio
Ingresos (NH3) 181,031,000
Materias primas 142,760,000

Servicios 7,341,110

Catalizador 2,000
Capital invertido 129,296,200

Rentabilidad en el proceso con integracion escenario 2 (verde):
B =1-C=230,927,890 €/ano

R=B/Ci=0239 - R=239%

5.8 Conclusiones

Con el uso del simulador AspenPlus ha sido posible el disefio y simulacion de una
planta de amoniaco cumpliendo con las especificaciones de diseno iniciales: 1000

t/dia de amoniaco con una riqueza superior al 98%.

El disefio de la unidad de reaccion que industrialmente se caracteriza por un reactor
de tres lechos fijos, se ha podido hacer con el simulador a través de tres bloques de
reaccion PCR independientes, en el que cada uno de ellos representa un lecho
catalitico. La simulacion ha incluido las caracteristicas termodinamicas y el modelo

cinético de la reaccion.

Se han propuestos dos escenarios con diferentes niveles de integracion energética de
las corrientes de proceso lo que ha permitido un descenso del consumo de servicios,

lo que ha provocado una mejora economica.

44



El uso del software AspenPlus nos ha permitido una mayor interaccidén con el analisis

de proceso y extraccion de datos de diferentes diagramas de flujo.

Finalmente, tras el analisis econémico, aunque a un nivel no riguroso queda patente
que es necesario reducir los costes de produccion actuales del hidrogeno por
electrolisis para hacer viable la produccion de amoniaco verde.
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