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Resumen

En este trabajo se recoge el diseño de una planta de demostración de amoniaco verde (sin emisiones de
carbono asociadas a su producción). El amoniaco es el segundo compuesto químico más producido en el
mundo y es responsable del 2% del consumo global de combustibles fósiles.

La planta  estará  ubicada en el  complejo industrial  del  Valle  de Escombreras,  en Cartagena (Región de
Murcia). 

La capacidad de la planta será de 5 kg/h de amoniaco y se instalará en dos contenedores marítimos ISO de 40
pies.  En el  tejado de  una  nave  industrial  cercana  se  ubicará  una  instalación  de  producción  de  energía
fotovoltaica de 130 kW para cubrir las necesidades energéticas de la planta de amoniaco.

Se ha definido de forma completa el proceso de producción de amoniaco, dimensionando y seleccionando
todos los equipos implicados; y generando la documentación necesaria (planos, diagramas, fichas técnicas y
presupuesto de ejecución material) para proceder con una Ingeniería de Detalle.

v



Índice

Resumen......................................................................................................................................................v

Índice..........................................................................................................................................................vi

Índice de Ecuaciones..................................................................................................................................viii

Índice de Figuras...........................................................................................................................................x

1 Memoria...................................................................................................................................................1
1.1 Objeto......................................................................................................................................................3
1.2 Alcance.....................................................................................................................................................3
1.3 Antecedentes............................................................................................................................................4

1.3.1 Amoniaco..........................................................................................................................................4
1.3.2 Contexto histórico del amoniaco e importancia actual........................................................................4
1.3.3 Reacción del amoniaco.......................................................................................................................5
1.3.4 Curva de equilibrio del amoniaco........................................................................................................5
1.3.5 Catalizadores......................................................................................................................................6
1.3.6 Producción de amoniaco....................................................................................................................7
1.3.7 Tipos de reactor.................................................................................................................................9
1.3.8 Modelo matemático del reactor.......................................................................................................10
1.3.9 Columna de destilación instantánea..................................................................................................14
1.3.10 Producción de nitrógeno: Tecnologías de separación de aire...........................................................14
1.3.11 Producción de hidrógeno: Electrólisis..............................................................................................15
1.3.12 Generación de energía eléctrica renovable.....................................................................................16

1.4 Normas y referencias..............................................................................................................................18
1.4.1 Bibliografía.......................................................................................................................................18
1.4.2 Software..........................................................................................................................................19

1.5 Definiciones y abreviaturas.....................................................................................................................20
1.6 Requisitos de diseño................................................................................................................................22

1.6.1 Ubicación de la planta......................................................................................................................22
1.6.2 Capacidad de la planta......................................................................................................................22
1.6.3 Condiciones de diseño del reactor....................................................................................................23

1.7 Análisis de soluciones..............................................................................................................................24
1.7.1 Diseño del circuito de síntesis...........................................................................................................24
1.7.2 Electrolizador...................................................................................................................................28
1.7.3 Generador de nitrógeno...................................................................................................................30
1.7.4 Dimensionado de compresores........................................................................................................31
1.7.5 Depósitos de la planta......................................................................................................................33
1.7.6 Diseño de los intercambiadores de calor del circuito de síntesis.........................................................34
1.7.7 Instalación de la planta de amoniaco: contenedores y acondicionamiento del terreno.......................35
1.7.8 Almacenamiento de amoniaco puro.................................................................................................35
1.7.9 Producción de energía renovable......................................................................................................36

2 Anexos....................................................................................................................................................41



2.1 ANEXO I: Cálculos...................................................................................................................................42
2.1.1  Dimensionado del reactor de síntesis...............................................................................................42
2.1.2 Pérdida de presión en el reactor.......................................................................................................50
2.1.3 Diseño de los intercambiadores de calor del circuito de síntesis.........................................................51
2.1.4 Dimensionado de la instalación y cálculo de producción esperable con PVGIS...................................55

2.2 ANEXO II: Fichas técnicas........................................................................................................................60
2.2.1 C-01: Compresor Atlas GA 5-10.........................................................................................................60
2.2.2 C-02: Compresor Atlas LT 3-15..........................................................................................................61
2.2.3 C-03: Compresor Bauer PE 100-3-VE.................................................................................................62
2.2.4 E-01: Electrolizador Nel C10..............................................................................................................63
2.2.5 I-01: Inversor Huawei SUN 2000 100KTL-M1.....................................................................................65
2.2.6 IC-01: Intercambiador de calor..........................................................................................................67
2.2.7 IC-02: Intercambiador de calor..........................................................................................................68
2.2.8 IC-03: Intercambiador de calor..........................................................................................................69
2.2.9 N-01: Generador de nitrógeno PSA Parker N2C-C..............................................................................70
2.2.10 P-01: Panel JA Solar 450W 24V Monocristalino PERC.......................................................................71
2.2.11 R-01: Primer lecho catalítico...........................................................................................................73
2.2.12 R-02: Segundo lecho catalítico........................................................................................................74
2.2.13 T-01: Depósito Hidrógeno Mahytec 850 L........................................................................................75
2.2.14 T-02: Depósito Aire Comprimido Atlas LV-250 L...............................................................................76
2.2.15 T-03: Depósito Nitrógeno 1000 L.....................................................................................................77
2.2.16 T-05: Depósito Amoniaco 3000 L.....................................................................................................78

3 Planos.....................................................................................................................................................79
3.1 PLA-01: Plano del Valle de Escombreras...................................................................................................80
3.2 PLA-02: Distribución de equipos en planta...............................................................................................81
3.3 PLA-03: Renders 3D de la planta de amoniaco.........................................................................................82
3.4 PLA-04: Balance Materia y Energía Circuito Síntesis.................................................................................83
3.5 PLA-05: Diagrama de Flujo del Proceso....................................................................................................84

4 Presupuesto Ejecución Material...............................................................................................................87

vii



ÍNDICE DE ECUACIONES

Ecuación 1. Reacción del amoniaco....................................................................................................................6

Ecuación 2. Constante de equilibrio de la reacción de amoniaco de Gillespie y Beattie.........................................6

Ecuación 3. Reformado con vapor del gas natural...............................................................................................8

Ecuación 4. Balance de materia del reactor.......................................................................................................12

Ecuación 5. Balance de energía del reactor........................................................................................................12

Ecuación 6. Factor efectividad de Dyson y Simon.............................................................................................12

Ecuación 7. Velocidad de reacción de Temkin modificada por Dyson y Simon..................................................12

Ecuación 8. Constante de la reacción inversa del amoniaco...............................................................................13

Ecuación 9. Coeficiente de activación de un componente i................................................................................13

Ecuación 10. Coeficiente de fugacidad del hidrógeno........................................................................................13

Ecuación 11. Coeficiente de fugacidad del nitrógeno.........................................................................................13

Ecuación 12. Coeficiente de fugacidad del amoniaco.........................................................................................13

Ecuación 13. Calor de reacción del amoniaco....................................................................................................13

Ecuación 14. Capacidad calorífica de la mezcla.................................................................................................14

Ecuación 15. Capacidad calorífica del hidrógeno...............................................................................................14

Ecuación 16. Capacidad calorífica del nitrógeno...............................................................................................14

Ecuación 17. Capacidad calorífica del amoniaco...............................................................................................14

Ecuación 18. Caída de presión a través de un lecho catalítico.............................................................................14

Ecuación 19. Calor transferido por un intercambiador de área A y coeficiente global de transmisión U...............48

Ecuación 20. Diferencia logarítmica media de temperaturas en un intercambiador (LMDT)...............................48



ix



ÍNDICE DE FIGURAS

Figura 1. Curva de equilibrio de la reacción de amoniaco obtenida a partir de la ecuación de Gillespie-Beattie.
..........................................................................................................................................................................6

Figura 2. Distintas configuraciones del circuito de síntesis de amoniaco...............................................................8

Figura 3. Diagrama de: (a) reactor multitubular, (b) reactor multilecho con refrigeración directa y (c) reactor
multilecho con refrigeración indirecta.................................................................................................................9

Figura 4. Coeficientes de corrección de la efectividad en función de la presión...................................................11

Figura 5. Plano del valle de Escombreras..........................................................................................................22

Figura 6. Diagrama de bloques de la planta de amoniaco...................................................................................24

Figura 7. Circuito de síntesis en COCO (diseño preliminar)...............................................................................25

Figura 8. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis (dimensionado del reactor)..................26

Figura 9. Curva Temperatura-Conversión del reactor completo.........................................................................27

Figura 10. Propiedades de la corriente de entrada al compresor en COCO. Caudal de H2 y N2............................28

Figura 11. Grados de calidad del agua según ASTM D1193 2011......................................................................29

Figura 12. Layout típico de una instalación de generación de nitrógeno PSA......................................................30

Figura 13. Cálculo del compresor C-02 en COCO.............................................................................................32

Figura 14. Mezcla hidrógeno y nitrógeno en COCO..........................................................................................33

Figura 15. Cálculo del compresor C-03 en COCO.............................................................................................33

Figura 16. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis (con intercambiadores de calor).........34

Figura 17. Potencias de los equipos de la planta................................................................................................36

Figura 18.  Producción de energía eléctrica mensual  esperable en la instalación fotovoltaica (130 kW de
potencia en placas)...........................................................................................................................................38

Figura 19. Definiendo la reacción de amoniaco en CORN.................................................................................42

Figura 20. Configuración de las propiedades del reactor en COCO....................................................................43

Figura 21. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis. Iteración 1........................................43

Figura 22. Resolución del sistema de ecuaciones diferenciales del modelo matemático del reactor en Python......44

Figura 23. Curva Temperatura-Conversión del primer lecho catalítico. Iteración 1.............................................45

Figura 24. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis. Iteración 2........................................46

Figura 25. Curva Temperatura-Conversión del primer lecho catalítico. Iteración 2.............................................46

Figura 26. Curva Temperatura-Conversión del segundo lecho catalítico. Iteración 2...........................................47

Figura 27. Curva Temperatura-Conversión del reactor completo. Iteración 2......................................................47

Figura 28. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis. Iteración 3........................................48

Figura 29. Curva Temperatura-Conversión del primer lecho catalítico. Iteración 3.............................................49

Figura 30. Curva Temperatura-Conversión del segundo lecho catalítico. Iteración 3...........................................49



Figura 31. Curva Temperatura-Conversión del reactor completo. Iteración 3......................................................50

Figura 32. Configuración del intercambiador IC-01 en COCO...........................................................................51

Figura 33. Balance de materia y energía del intercambiador IC-01 en COCO.....................................................51

Figura 34. Balance de materia y energía del intercambiador IC-02 en COCO.....................................................53

Figura 35. Configuración del intercambiador IC-03 en COCO...........................................................................54

Figura 36. Balance de materia y energía del intercambiador IC-03 en COCO.....................................................54

Figura 37. Panel de configuración de la instalación fotovoltaica en PVGIS........................................................55

Figura 38.  Producción de energía eléctrica mensual  esperable en la instalación fotovoltaica (100 kW de
potencia en placas)...........................................................................................................................................56

Figura 39. Producción de energía eléctrica de nuestra instalación de 100 kW el 15 de diciembre entre el
período 2005 y 2020.........................................................................................................................................57

Figura 40. Producción de energía eléctrica de nuestra instalación de 100 kW el 15 de julio entre el período
2005 y 2020.....................................................................................................................................................57

Figura 41. Horas anuales en la que producción de la instalación fotovoltaica de 100 kW supera el consumo de
la planta de amoniaco a partir de los datos de radiación entre 2005 y 2020.........................................................58

Figura 42.  Producción de energía eléctrica mensual  esperable en la instalación fotovoltaica (130 kW de
potencia en placas)...........................................................................................................................................59

Figura 43. Horas anuales en la que producción de la instalación fotovoltaica de 130 kW supera el consumo de
la planta de amoniaco a partir de los datos de radiación entre 2005 y 2020.........................................................59

xi



1 MEMORIA

1 Memoria...................................................................................................................................................1
1.1 Objeto......................................................................................................................................................3
1.2 Alcance.....................................................................................................................................................3
1.3 Antecedentes............................................................................................................................................4

1.3.1 Amoniaco..........................................................................................................................................4
1.3.2 Contexto histórico del amoniaco e importancia actual........................................................................4
1.3.3 Reacción del amoniaco.......................................................................................................................5
1.3.4 Curva de equilibrio del amoniaco........................................................................................................5
1.3.5 Catalizadores......................................................................................................................................6
1.3.6 Producción de amoniaco....................................................................................................................7

1.3.6.1 Elaboración del gas de síntesis.....................................................................................................7
1.3.6.2 Compresión.................................................................................................................................8
1.3.6.3 Circuito de síntesis.......................................................................................................................8

1.3.7 Tipos de reactor.................................................................................................................................9
1.3.8 Modelo matemático del reactor.......................................................................................................10

1.3.8.1 Circuito de síntesis.....................................................................................................................10
1.3.8.2 Efectividad.................................................................................................................................11
1.3.8.3 Velocidad de reacción................................................................................................................11
1.3.8.4 Calor de reacción.......................................................................................................................12
1.3.8.5 Capacidad calorífica...................................................................................................................13
1.3.8.6 Caída de presión........................................................................................................................13

1.3.9 Columna de destilación instantánea..................................................................................................14
1.3.10 Producción de nitrógeno: Tecnologías de separación de aire...........................................................14

1.3.10.1 Adsorción................................................................................................................................14
1.3.10.2 Membranas poliméricas...........................................................................................................14
1.3.10.3 Criogenia.................................................................................................................................15

1.3.11 Producción de hidrógeno: Electrólisis..............................................................................................15
1.3.11.1 Tecnología Alcalina..................................................................................................................15
1.3.11.2 Tecnología PEM.......................................................................................................................16

1.3.12 Generación de energía eléctrica renovable.....................................................................................16
1.3.12.1 Tipos de instalaciones de autoconsumo de energía eléctrica.....................................................16

1.4 Normas y referencias..............................................................................................................................18
1.4.1 Bibliografía.......................................................................................................................................18
1.4.2 Software..........................................................................................................................................19

1.4.2.1 COCO.........................................................................................................................................19
1.4.2.2 Python.......................................................................................................................................20
1.4.2.3 PVGIS: Photovoltaic Geographical Information System...............................................................20

1.5 Definiciones y abreviaturas.....................................................................................................................20
1.6 Requisitos de diseño................................................................................................................................22

1.6.1 Ubicación de la planta......................................................................................................................22
1.6.2 Capacidad de la planta......................................................................................................................22
1.6.3 Condiciones de diseño del reactor....................................................................................................23

1.7 Análisis de soluciones..............................................................................................................................24
1.7.1 Diseño del circuito de síntesis...........................................................................................................24

1.7.1.1 Dimensionado del reactor de síntesis.........................................................................................25
1.7.1.2 Especificaciones constructivas de los lechos catalíticos................................................................27
1.7.1.3 Tuberías del circuito de síntesis..................................................................................................27

1



1.7.1.4 Pérdida de presión en el circuito de síntesis................................................................................28
1.7.2 Electrolizador...................................................................................................................................28

1.7.2.1 Selección del modelo de electrolizador y datos técnicos.............................................................29
1.7.2.2 Requisitos de pureza del agua de entrada...................................................................................29
1.7.2.3 Coste del electrolizador..............................................................................................................30
1.7.2.4 T-01: Tanque de hidrógeno........................................................................................................30

1.7.3 Generador de nitrógeno...................................................................................................................30
1.7.3.1 Layout típico de una instalación de generación PSA....................................................................30
1.7.3.2 Selección de generador PSA: alcance de suministro, características y precio................................31

1.7.4 Dimensionado de compresores........................................................................................................31
1.7.4.1 C-01: Compresor de aire a la entrada de la planta.......................................................................32
1.7.4.2 C-02: Compresor de nitrógeno a 30 bar......................................................................................32
1.7.4.3 C-03: Compresor a la entrada del circuito de síntesis...................................................................32

1.7.5 Depósitos de la planta......................................................................................................................33
1.7.6 Diseño de los intercambiadores de calor del circuito de síntesis.........................................................34
1.7.7 Instalación de la planta de amoniaco: contenedores y acondicionamiento del terreno.......................35
1.7.8 Almacenamiento de amoniaco puro.................................................................................................35
1.7.9 Producción de energía renovable......................................................................................................36

1.7.9.1 Potencia consumida por la planta de amoniaco..........................................................................36
1.7.9.2 Características de la instalación de generación fotovoltaica.........................................................37
1.7.9.3 Dimensionado de la instalación de generación fotovoltaica.........................................................37
1.7.9.4 Elección del panel fotovoltaico...................................................................................................38
1.7.9.5 Montaje de los paneles fotovoltaicos.........................................................................................38
1.7.9.6 Inversor fotovoltaico..................................................................................................................39

2



1.1 Objeto

El objetivo de este trabajo es el diseño de una planta de demostración de amoniaco verde. La planta estará
dimensionada para producir 5 kg/h de amoniaco, la potencia eléctrica se obtendrá exclusivamente de fuentes
renovables y se diseñará para alojarse en contenedores marítimos ISO.

El amoniaco es el segundo compuesto químico más producido en el mundo, siendo su producción anual de
170-180  millones  de  toneladas  [1].  La  producción  de  amoniaco  supone  el  2% del  consumo global  de
combustibles fósiles y genera alrededor de 420 millones de toneladas de CO2 al año [2]. 

Aproximadamente, el 85% del amoniaco se emplea para producir fertilizantes [3]. El amoniaco también juega
un papel importante en la fabricación de plásticos, fibras sintéticas, resinas y otros compuestos.

Actualmente, la producción de amoniaco a escala industrial emplea como materia prima el carbón o el gas
natural, predominando el uso de este último. El amoniaco verde, en cambio, es aquel que se produce a partir de
la electrólisis del agua y la separación del aire, no estando implicados directamente los combustibles fósiles.
Si, además, estos procesos se alimentan de energía renovable, obtendríamos un amoniaco cuya producción
llevaría asociada nulas o casi nulas emisiones de dióxido de carbono. 

El amoniaco verde se ha propuesto en los últimos años como vector energético clave para la descarbonización
de la economía, siendo un componente más sencillo de almacenar y transportar que el hidrógeno.

Por tanto, la producción de amoniaco verde es un campo de estudio de gran interés, ya que es previsible que
tenga un papel importante en la consecución de los Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS) marcados por la
ONU, tanto reduciendo las emisiones ligadas a la agricultura como participando en la futura revolución
energética del hidrógeno. 

1.2 Alcance

En este trabajo se elaborará y recopilará toda la información necesaria para la definición de la planta; así como
el coste esperable de construcción de la misma.

Dentro del alcance del trabajo se incluirá:

 Selección de la ubicación de la planta de amoniaco

 Definición del proceso completo de producción de amoniaco verde

 Dimensionado y selección de equipos principales de la planta

 Definición de las necesidades de materias primas en la operación de la planta

 Elaboración de diagramas de flujo del proceso

 Elaboración del plano de implantación de los equipos en planta

 Cálculo del balance de materia y energía del proceso completo

 Estimación del coste de construcción de la planta de amoniaco
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1.3 Antecedentes

1.3.1 Amoniaco

El amoniaco (NH3) es un compuesto químico de nitrógeno e hidrógeno. En condiciones ambientales, es un gas
incoloro con un olor desagradable y penetrante. A presión atmosférica, su punto de ebullición se encuentra en
los −33.35 °C y su punto de fusión en −77.7 °C.

1.3.2 Contexto histórico del amoniaco e importancia actual

En la segunda mitad del siglo XIX, ya se había demostrado el rol fundamental que el nitrógeno, el fósforo y el
potasio desempañaban en el crecimiento de los cultivos agrícolas. El nitrógeno era el elemento más difícil de
obtener, y a la vez el más importante, de los tres. Además del estiércol, las dos principales fuentes de nitrógeno
disponibles en esta época eran el guano y el salitre.

El guano, producto de la acumulación de excrementos de aves marinas bajo unas determinadas condiciones
ambientales, fue la principal fuente de nitrógeno de Europa desde 1840 hasta 1870. El guano se exportaba
desde Perú, principalmente desde las Islas Chincha, en grandes cantidades hacia Europa y Estados Unidos [4].
Fue tal la importancia de este producto para la agricultura que conllevó la aprobación del "Guano Islands Act"
en 1856, que permitía a los ciudadanos estadounidenses tomar posesión de islas sin reclamar que contaran con
depósitos de guano.

El salitre,  sales de nitrato encontradas en el  desierto de Atacama y en las actuales regiones chilenas de
Tarapacá y Antofagasta, reemplazó al guano como principal fuente de fertilizantes nitrogenados y mantuvo su
liderazgo hasta bien entrado el siglo XX, cuando fue reemplazado por los procesos de producción sintética de
nitrógeno [4]. El interés por controlar los depósitos de salitre desencadenó el estallido de la Guerra del Pacífico
(1879-1884) entre Bolivia, Perú y Chile, que terminó con la victoria de esta última y la anexión por su parte de
las regiones de Tarapacá y Antofagasta. De esta forma, el mercado del salitre pasó a ser un monopolio
dominado por chilenos y británicos en su totalidad.

Entre 1850 y 1900, la población de Europa y Norteamérica creció, desde cerca de 300 millones, hasta más de
500 millones [5]. La necesidad de incrementar la producción agrícola para alimentar a esta población conllevó
un aumento  imparable  de  la  demanda  de  nitrógeno.  En  este  contexto,  el  comercio  de  guano se  había
prácticamente extinguido hacia 1880 debido al agotamiento de las reservas de mayor calidad, y se temía que el
salitre sufriera el mismo destino. Era necesario encontrar nuevas fuentes de nitrógeno.

En 1898, sir William Crookes, químico inglés y presidente de la "British Association for the Advancement of
Science" predecía una gran escasez mundial de trigo para el año 1931 y hacía un llamamiento a los químicos
para encontrar una solución a lo que denominó el “Wheat Problem” [6]. Era necesario desarrollar un proceso
industrial que permitiera fijar las grandes cantidades de nitrógeno disponibles en el aire (supone el 78% de la
atmósfera) para ser usadas en la agricultura y así aumentar la producción:

“The fixation of atmospheric nitrogen is one of the great discoveries, awaiting the genius of a chemist. [..] It is
the chemist who must come to the rescue of the threatened communities. It is through the laboratory that

starvation may ultimately be turned into plenty.” [7]

A comienzos del siglo XX, fueron muchos los intentos por producir nitrógeno de forma industrial. Alemania
puso grandes esfuerzos en encontrar una solución a este problema, ya que era un país especialmente vulnerable
al bloqueo de productos nitrogenados, mercado monopolizado por empresarios británicos que requería del
transporte marítimo desde América del Sur.

En 1909, el químico alemán Fritz Haber consiguió producir amoniaco a partir de nitrógeno e hidrógeno con un
proceso a alta presión en presencia de un catalizador. El amoniaco ya era conocido en esa época, había sido
aislado por primera vez en 1774 por Joseph Priestley, un químico inglés. Pero, hasta ese momento, los intentos
por producirlo de forma industrial habían fracasado.
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La tecnología del proceso fue adquirida por la compañía química alemana BASF, que encargó a Carl Bosch la
tarea de escalar el proceso en laboratorio de Haber. La primera planta de amoniaco comenzó a producir
amoniaco en 1913, produciendo 30 toneladas/día mediante el proceso de Haber-Bosch. [8] 

Durante la Primera Guerra Mundial (1914-1918), a Alemania se le impidió la importación de salitre, por lo
que tuvo que recurrir al  proceso Haber-Bosch para satisfacer sus demandas de nitrógeno para cultivos y
armamentos.  Terminada  la  guerra,  el  proceso  de  Haber-Bosch  se  extendió  por  el  resto  del  mundo  y
rápidamente se convirtió en la principal forma de producción de amoniaco hasta el día de hoy.

Actualmente, el amoniaco es el segundo compuesto químico más producido en el mundo (superado solo por el
ácido sulfúrico) [2]. La producción global de amoniaco en 2019 fue de 173 millones de toneladas, de las cuales
China produjo el 26.8%. Tras China, los mayores productores a nivel mundial fueron Rusia, Estados Unidos e
India, con una cuota del 10.6%, 9.5% y 8.6% respectivamente [1].

El  amoniaco  se  emplea  principalmente  para  la  producción  de  fertilizantes  (85%),  aunque  también  es
importante para la fabricación de plásticos, fibras sintéticas, resinas y otros compuestos.

1.3.3 Reacción del amoniaco

La reacción del amoniaco es una reacción exotérmica y reversible que presenta la siguiente forma:

N 2+3H2⇔2N H 3ΔH=−92.44
kJ
mol

Ecuación 1. Reacción del amoniaco.

La formación de amoniaco requiere una elevada energía de activación debido a la estabilidad del nitrógeno [8].
Por esta razón, en el ámbito industrial, la reacción se produce en presencia de un catalizador que permite
reducir la energía de activación y conseguir velocidades de reacción aceptables.

Termodinámicamente, la reacción se ve favorecida por temperaturas bajas y presiones altas. Industrialmente,
se suele operar el reactor con temperaturas entre 250-500 ºC y presiones de 150-250 bar [8]. Al ser una
reacción exotérmica,  es  preciso disponer de un sistema de disipación de calor que permita mantener la
temperatura del gas en el rango óptimo de operación.

La relación óptima de H2 y N2 en el gas de síntesis depende del tipo de catalizador. Para los catalizadores con
base hierro se recomienda emplear una relación 3:1 (75% moles de H2 y 25% N2) [3]. La conversión del gas a
su paso del reactor suele encontrarse en el rango de 25-35%.

1.3.4 Curva de equilibrio del amoniaco

Debido al carácter exotérmico de la reacción de amoniaco, se producirá un incremento de la temperatura del
gas de síntesis a su paso por el reactor. Este incremento de temperatura del gas provocará una reducción de la
concentración final de amoniaco a la salida del reactor, ya que la velocidad de la reacción disminuye al
acercarnos al equilibrio térmico de la misma.

La relación propuesta por Gillespie y Beattie es la más apropiada para calcular la constante de equilibrio “Ka”
de la reacción [9]:

log10 Ka=−2.691122⋅ log10T −5.519265⋅10−5⋅T+1.848863⋅10−7⋅T 2+ 2001.6
T

+26899

Ecuación 2. Constante de equilibrio de la reacción de amoniaco de Gillespie y Beattie.
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Podemos obtener la curva de equilibrio de la reacción a partir de esta ecuación:

Figura 1. Curva de equilibrio de la reacción de amoniaco obtenida a partir de la ecuación de Gillespie-Beattie.

Para favorecer la conversión, los reactores actuales suelen trabajar por etapas, disponiendo de varios lechos
catalíticos con refrigeración del flujo de gas entre ellos (dicha refrigeración puede ser directa o indirecta). En la
Figura 1 se ejemplifica con las rectas rojas este método de operación que permite mejorar la conversión al
alejarse  de  la  curva  de  equilibrio  (estas  rectas  tienen  mero  carácter  ilustrativo  y  no  se  corresponderán
necesariamente con el diseño final del reactor).

1.3.5 Catalizadores

El catalizador es un elemento fundamental del proceso Haber-Bosch y juega un papel muy relevante en el
diseño de la planta, ya que influye, entre otros parámetros, en la temperatura y presión de operación del
reactor, en los requisitos de refrigeración necesarios, en el diseño del reactor y en el flujo de recirculación de
gas [8].

Un buen catalizador se caracteriza por:

    • Alta actividad catalítica a baja temperatura, para aprovechar la termodinámica favorable de la reacción.

    • Buena tolerancia a los venenos catalíticos: O2, CO, CO2, H2O, etc.

    • Larga vida útil. El coste del catalizador es relativamente bajo, pero la parada del reactor para la sustitución
del catalizador conlleva grandes pérdidas económicas.

A lo largo de los años, se han probado gran variedad de catalizadores en busca de la formulación más
adecuada. No obstante, la composición básica de los catalizadores empleados en la producción de amoniaco no
ha cambiado mucho en más de un siglo de historia, tratándose principalmente de catalizadores de hierro con
promotores para mejorar su eficacia: CaO, Al2O3, K2O, SiO2, Mo, etc. 
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El precursor más común para los catalizadores de hierro es la magnetita (Fe3O4), aunque la wustita (FeO)
también es bastante popular. A finales del siglo XX, un nuevo tipo de catalizador basado en el rutenio se
comenzó  a  aplicar  en  el  Kellogg  Advanced  Ammonia  process  (KAAP),  siendo  más  activo  que  los
catalizadores de hierro y requiriendo una menor relación de H2/N2 de alimentación [3].

Los catalizadores se encuentran comercialmente disponibles en varias formas y tamaños. Desde el punto de
vista de la eficacia es deseable un catalizador lo más pequeño posible, pero el menor tamaño acarrea mayor
caída de presión y menor vida útil [8]. Habitualmente, se emplea catalizadores con tamaño entre 6 y 10 mm
para la mayoría de los reactores. Los catalizadores con formas irregulares presentan mayor efectividad que los
cúbicos o esféricos, pero estos últimos tienen la ventaja de producir una menor caída de presión.

1.3.6 Producción de amoniaco

Podemos distinguir tres etapas principales en la producción de amoniaco: producción del gas de síntesis,
compresión y circuito de síntesis.

1.3.6.1 Elaboración del gas de síntesis

En esta etapa se busca obtener una mezcla de hidrógeno y nitrógeno, lo más pura posible, para alimentar el
circuito de síntesis. Habitualmente se desea mantener una relación estequiométrica de 3:1 (75% moles de H2 y
25% N2), aunque depende en gran medida del catalizador que se emplee. [3]

El nitrógeno necesario se obtiene de la separación de aire, mientras que el hidrógeno puede producirse a partir
de diversos combustibles fósiles. 

Actualmente, se prefiere emplear el gas natural como materia prima cuando esta opción es económicamente
viable, ya que permite una mejor eficiencia y menor impacto ambiental [3].

Otros combustibles fósiles aptos para este proceso son GLP, nafta, carbón y coque; aunque estas dos últimas
opciones son poco favorables y solo se adoptan ante circunstancias geográficas y económicas concretas (la
producción en China es mayoritariamente basada en carbón, mientras que en Norte América y Europa se
emplea gas natural para producir alrededor del 90% de su amoniaco) [8]. Casi todas las plantas de amoniaco
de nueva construcción están preparadas para la producción a partir de gas natural y nafta [8].

Para obtener hidrógeno a partir de gas natural se emplea, habitualmente, el reformado con vapor. En este
proceso, se expone el metano (principal componente del gas natural) a vapor de agua a alta temperatura,
obteniendo hidrógeno y monóxido de carbono como productos de la reacción.

CH 4+H2O⇒ 3H 2+CO

Ecuación 3. Reformado con vapor del gas natural.

Cuando la materia prima no es el gas natural, se emplean otros procesos de producción de hidrógeno como la
oxidación parcial o la gasificación.

El  flujo  de  gas  resultante  de  esta  etapa,  compuesto  de  hidrógeno,  nitrógeno,  metano,  argón  y  otros
componentes oxigenados, deberá someterse a una o varias etapas de purificación para reducir la presencia de
inertes y venenos catalíticos [3].

Una alternativa a la producción de hidrógeno mediante combustibles fósiles es la separación de agua mediante
electrólisis.
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1.3.6.2 Compresión

Una vez elaborado el gas de síntesis, es necesario comprimirlo desde, habitualmente, 25-30 bar hasta la
presión del circuito de síntesis, que suele rondar los 150-300 bar.

El compresor es el principal gasto energético del proceso. Una mayor presión de trabajo permite incrementar
la conversión del gas a su paso por el reactor y reducir el flujo de recirculación, pero supone elevar los costes
variables de operación de la planta (potencia eléctrica consumida) y los de instalación.  El punto óptimo de
trabajo que equilibra estos diferentes aspectos se ha encontrado alrededor de los 155 bar [3].

Durante mucho tiempo, el  compresor limitaba la capacidad máxima la planta,  aunque esto ya no es un
problema debido a los avances tecnológicos.

Habitualmente se emplean compresores centrífugos en los circuitos de síntesis de amoniaco debido a que
requieren una menor inversión y mantenimiento, además de presentar pocos fallos [8]. La única desventaja de
los compresores centrífugos es su menor eficiencia frente a los alternativos [3].

1.3.6.3 Circuito de síntesis

La baja conversión del gas a su paso por el reactor hace imprescindible que este deba ser reciclado. 

El circuito de síntesis de una planta de amoniaco suele estar formado por un reactor; un condensador y una
torre de destilación,  para  separar el  amoniaco producido del  resto del  flujo de gas;  un compresor,  para
compensar la pérdida de presión en el reactor; una corriente de recirculación y una corriente de suministro de
gas de reposición para reemplazar el que ha sido convertido.

A menos que el gas de reposición esté completamente libre de inertes que puedan afectar al rendimiento del
reactor (venenos catalíticos como agua o dióxido de carbono), será necesario disponer de una corriente de
purga que prevenga la acumulación de estos compuestos. 

La mejor opción es realizar la purga del gas en la zona con mayor concentración de inertes, menor presión y
concentración de amoniaco [3]. Esta solución la podemos observar en la configuración A de la Figura 2,
siendo una de las más populares tanto en plantas antiguas como actuales. Al realizarse la compresión tras la
purga y la separación del amoniaco condensado, el gasto energético es menor.

Figura 2.  Distintas configuraciones del circuito de síntesis de amoniaco.
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En caso de que el  gas de reposición tenga un alto contenido en impurezas,  esta configuración no sería
adecuada porque estas ingresarían directamente en el reactor. En esa situación, es preferible adoptar soluciones
similares a la mostrada en la configuración B de la Figura 2, donde el condensador se sitúa entre la entrada de
nuevo gas al circuito y el reactor. 

Habitualmente, la condensación de amoniaco es suficiente para separar compuestos como agua o dióxido de
carbono del flujo de gas [8]. La configuración B, sin embargo, presentaría un mayor gasto energético debido a
que se  vuelve a  comprimir  el  amoniaco producido.  Además,  la  cantidad de amoniaco  disponible  en  la
condensación es inferior, ya que se encuentra diluido con el gas de reposición.

Existen numerosas variaciones de estas configuraciones básicas: con dos condensadores (antes y después del
reactor), inyectando la recirculación después de la compresión del gas de reposición y colocando un compresor
tras el condensador, etc.

1.3.7 Tipos de reactor

La tipología básica de un reactor de síntesis de amoniaco es un recipiente a presión con compartimentos
internos para el catalizador y sistemas de intercambio de calor.

Podemos diferenciar tres tipos básicos de reactor industrial. Por un lado, tenemos los reactores multitubulares,
ya en desuso debido a que no son adecuados para grandes producciones. Por otro lado, encontramos los
reactores  multilecho  (con  refrigeración  directa  o  indirecta).  Los  multilecho  disponen  de  varios  lechos
catalíticos con refrigeración del flujo de gas entre ellos para mejorar la conversión al alejarnos de la curva de
equilibrio.

• Reactor multitubular (Tube-cooled converters). Constan de un único lecho catalítico atravesado por tubos
que permiten el intercambio de calor entre el gas frío de alimentación al reactor y el gas caliente de salida [10].
De esta forma, se evacua el calor producido en la reacción al mismo tiempo que se precalienta el gas de
entrada al reactor.  Presenta como desventaja un difícil  control de la temperatura. Este tipo de diseño es
apropiado para producciones pequeñas y actualmente tiene poco interés a nivel industrial [8]. 

Figura 3. Diagrama de: (a) reactor multitubular, (b) reactor multilecho con refrigeración directa y (c) reactor
multilecho con refrigeración indirecta [10].
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• Reactor  multilecho  con  enfriamiento  directo  (Quench  Converters). El  enfriamiento  entre  lechos
catalíticos se produce por la inyección de gas de síntesis sin reaccionar [10]. Solo una fracción del flujo total de
gas de alimentación entra en el primer lecho del reactor y, al salir de este, el gas reaccionado se mezclará con
parte del gas sin reaccionar, reduciendo así su temperatura. Este diseño de reactor es mecánicamente simple y
presenta la ventaja de poder prescindir del espacio que sería necesario para los intercambiadores de calor [8].
El control de la temperatura es más favorable que en los multitubulares. El inconveniente del enfriamiento
directo es que la conversión será menor al no reaccionar todo el gas desde el principio y, en consecuencia, será
necesario utilizar mayor volumen de catalizador. Este tipo de reactor es apropiado para grandes producciones y
gozó de gran éxito a finales del siglo pasado.

• Reactor multilecho con enfriamiento indirecto (Indirectly cooled multibed converters). Este tipo de
reactor dispone de intercambiadores de calor que refrigeran el gas entre lechos catalíticos. El reactor puede
estar compuesto de un solo recipiente que contenga los lechos y los intercambiadores de calor; o bien estar
formado por varios recipientes con intercambiadores de calor externos entre ellos. Esta última opción permite
aprovechar el calor evacuado para otros fines, como precalentar  el gas de alimentación del reactor.  Los
reactores multilecho con refrigeración indirecta son muy populares hoy en día y están sustituyendo a los de
refrigeración directa cuando se realizan “revampings” [8].

El flujo de gas en el reactor puede ser radial, axial o una combinación de ambos. 

Los reactores de flujo axial presentan una construcción más sencilla. Sin embargo, para grandes capacidades,
debido al aumento de la longitud de la cama, se producirá una caída de presión elevada. Esta caída de presión
puede compensarse empleando partículas catalíticas de mayor tamaño, pero esto reducirá su actividad. El flujo
radial, en cambio, nos permitirá diseñar reactores de gran capacidad, baja pérdida de presión y partículas
catalíticas de pequeño tamaño [8].

1.3.8 Modelo matemático del reactor

Para un dimensionado correcto del reactor de síntesis, debemos emplear un modelo matemático del mismo que
nos permita simular su comportamiento ante diferentes parámetros de diseño y funcionamiento.  Con un
modelo adecuado, podremos determinar las dimensiones óptimas del reactor para obtener un grado aceptable
de conversión del gas de síntesis ante unas condiciones de entrada fijadas.

Para este proyecto, emplearemos el modelo matemático de un reactor multilecho horizontal Kellogg con
refrigeración indirecta [11]. En la literatura científica, podemos encontrar estudios recientes que emplean este
modelo o versiones muy similares [10][12].  

Este modelo parte de las siguientes hipótesis:

    • La presión y la densidad son constantes a lo largo de todo el reactor.

    • No hay diferencia de temperatura y concentración entre la superficie catalítica y el flujo de gas.

    • Los gradientes térmicos y de concentración en la dirección radial son despreciables.

1.3.8.1 Circuito de síntesis

La resolución conjunta de las ecuaciones diferenciales de masa y energía del reactor nos permitirá estudiar la
evolución de la conversión (XN2) y de la temperatura del gas (T) a lo largo de la coordenada longitudinal del
reactor (L).
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Balance materia:

dXN 2

dL
=

η⋅ RNH 3⋅ A

2⋅FN 2

Ecuación 4. Balance de materia del reactor.

Balance energía:

dT
dL

=
η⋅ (− Δ H R)⋅ A ⋅RNH3

F total ⋅C pmix

Ecuación 5. Balance de energía del reactor.

1.3.8.2 Efectividad

La relación empírica de la efectividad del catalizador (η) obtenida por Dyson y Simon [13] es válida para
partículas entre 6 y 10 mm. Este parámetro nos permite incorporar el efecto de la difusión del catalizador, en
función de la temperatura y la conversión, a nuestro modelo.

η=b0+b1⋅T+b2⋅ Z+b3⋅T 2+b4⋅ Z2+b5⋅T 3+b6⋅Z3

Ecuación 6. Factor efectividad de Dyson y Simon.

El valor de los coeficientes de la ecuación varía conforme a la presión de trabajo del reactor:

Figura 4. Coeficientes de corrección de la efectividad en función de la presión.

1.3.8.3 Velocidad de reacción

La velocidad de reacción (RNH3) se calcula mediante la expresión de Temkin modificada por Dyson y Simon
[13]:

R NH3=2⋅k⋅[k a
2⋅aN 2⋅( aH 2

3

aNH 3
2 )

α

−(aNH 3
2

aH 2
3 )

1− α]
Ecuación 7. Velocidad de reacción de Temkin modificada por Dyson y Simon.

El parámetro α es una constante que suele tomar un valor entre 0.5 y 0.75 en la literatura científica. En esta
memoria, α será equivalente a 0.5.

ka es la constante de equilibrio que obtenemos a partir de la Ecuación 2.
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k es la constante de la reacción inversa que podemos calcular con la relación de Arrhenius [11]: 

k=k0⋅e
−( E

R⋅T )

Ecuación 8. Constante de la reacción inversa del amoniaco.

Donde k0 es el coeficiente de Arrhenius (8.849 × 1014), E es la energía de activación (40.765 kcal/kmol) y R
es la constante del gas.

Podemos representar la actividad de un componente mediante el coeficiente de activación (ai), que es una
relación entre la fugacidad de un componente y la fugacidad referencia de ese mismo componente (tomamos
fi0, referencia de fugacidad, como 1 atm) [11]:

ai=
f i

f i
0=

f i

1
=f i=y i⋅Φi⋅P

Ecuación 9. Coeficiente de activación de un componente i.

Donde yi es la fracción molar del componente, Φi es el coeficiente de fugacidad y P la presión del flujo de gas
[12].

Las expresiones empíricas para la fugacidad del H2, N2 y NH3 son [13]:

ΦH 2=e
{e(−3.8402⋅T 0.125+0.541)⋅P −e(−0.1263⋅T0.5−15.98 )⋅P2+300⋅[e(−0.011901⋅T −5.941) ⋅(e

−P
300−1)]}

Ecuación 10. Coeficiente de fugacidad del hidrógeno.

ΦN 2=0.93431737+0.3101804⋅10
−3T+0.295896⋅10−3P−0.2707279⋅10−6T 2+0.4775207⋅10−6 P2

Ecuación 11. Coeficiente de fugacidad del nitrógeno.

ΦNH3=0.1438996+0.2028538⋅10
−2T −0.4487672⋅10−3 P−0.1142945⋅10−5T 2+0.2761216⋅10−6P2

Ecuación 12. Coeficiente de fugacidad del amoniaco.

1.3.8.4 Calor de reacción

El calor de la reacción (ΔHr) se puede obtener de la siguiente relación [14]:

Δ H r=−[0.54526+ 846.609T
+ 459.734⋅10

6

T 3 ]P −5.34685T −0.2525⋅10−3T 2+1.69197⋅10−6T 3−9157.09

Ecuación 13. Calor de reacción del amoniaco.
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1.3.8.5 Capacidad calorífica

Podemos emplear la siguiente relación para calcular la capacidad calorífica de la mezcla [12]:

Cpmix=∑ y i⋅cpi

Ecuación 14. Capacidad calorífica de la mezcla.

La capacidad calorífica de cada componente se obtiene mediante las siguientes ecuaciones [15]:

CpH 2=−6.952−0. 04576⋅10−2T+0.09563⋅10−5T 2−0. 2079⋅10−9T 3

Ecuación 15. Capacidad calorífica del hidrógeno.

CpN 2=6.903−0.03753⋅10−2T+0.1930⋅10−5T 2−0.6861⋅10− 9T 3

Ecuación 16. Capacidad calorífica del nitrógeno.

CpN H 3=6.5846−0. 61251⋅10− 2T+0.23663⋅10−5T 2−1.5981⋅10−9T 3
 

+[96.1678−0067571 p+(−0.2225+1.6847⋅10−4 p )T +(1.289⋅10− 4−1.0095⋅10−7 p)T 2 ]
Ecuación 17. Capacidad calorífica del amoniaco.

1.3.8.6 Caída de presión

La caída de presión a través de un lecho catalítico puede calcularse mediante la siguiente expresión [12]:

ΔP
L

=
150⋅η⋅ (1−ε )2

Dp2⋅ ε3
⋅vs+1,5⋅

vs2⋅ ρ⋅ (1− ε )
Dp⋅ ε3

Ecuación 18. Caída de presión a través de un lecho catalítico.

Siendo:

    • Viscosidad, η: 2,254 × 10-5 Pa.s.

    • Diámetro, Dp: 3 mm 

    • Porosidad del lecho, ε: 0,6

    • Densidad de partícula, ρ: 0,494 kg/m³

vs es la velocidad superficial del gas en m/s.
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1.3.9 Columna de destilación instantánea

La destilación instantánea, o destilación flash, es uno de los procesos más simples para la separación de las
fases líquida y gasesosa de una corriente [16]. Consiste en introducir una mezcla líquido-gas en un recipiente
en donde se sometará a una expansión súbita que desencadene la evaporación de una de las fases. 

El gas se concentrará en la zona superior de la columna; mientras que el líquido se acumulará en el fondo de la
misma. 

Se empleará una columna de destilación flash para la separación del amoniaco puro del resto de flujo de gas de
síntesis [25].

1.3.10 Producción de nitrógeno: Tecnologías de separación de aire

El aire de la troposfera, la capa de la atmósfera que está en contacto con la superficie de la Tierra, está
compuesto por un 78% de nitrógeno (N2), un 21% de oxígeno (O2) y un 1% de argón (Ar). También contiene
pequeñas cantidades de otros gases como dióxido de carbono, y una cantidad variable de vapor de agua según
la altitud.

El  nitrógeno necesario  para  la  síntesis  de  amoniaco  se  obtiene,  habitualmente,  de  la  separación  de  los
componentes del aire [17]. Existen tres principales tecnologías de separación de aire para la obtención de
nitrógeno lo suficientemente maduras como para emplearse industrialmente: adsorción, por membranas y
criogenia. 

1.3.10.1 Adsorción

Esta tecnología de separación de aire se basa en la capacidad de algunos materiales de adsorber un tipo de
molécula concreta cuando los atraviesa un flujo de aire.

Para la obtención de nitrógeno se suele emplear un tamiz molecular de carbón, o CMS (Carbon Molecular
Sieve). Este tamiz está formado por poros del tamaño de las moléculas de oxígeno, que quedan atrapadas
mientras las moléculas de nitrógeno, de mayor tamaño, no se ven afectadas [18].

Cuando el filtro se ha saturado, se debe proceder a su regeneración, que puede realizarse mediante cambio de
temperatura  o  presión:  Temperature  Swing  Adsorption  (TSA)  y  Pressure  Swing  Adsorption  (PSA),
respectivamente. Los generadores de nitrógeno por adsorción más comunes emplean tecnología PSA.

Los generadores PSA suelen estar formados por 2 torres que se van alternando en las funciones de adsorción y
limpieza. La torre que está operativa entrega un suministro de nitrógeno de la pureza deseada, parte del cual se
recircula por la torre saturada liberando la presión y arrastrando las moléculas de oxígeno retenidas. Cuando la
torre que ha estado trabajando a adsorción se satura, se invierten los papeles.

Los generadores de nitrógeno PSA comerciales son capaces de alcanzar purezas de hasta el 99,999%.

1.3.10.2 Membranas poliméricas

Este tipo de generadores de nitrógeno están formados por fibras poliméricas huecas montadas dentro de una
carcasa, habitualmente cilíndrica.

Su funcionamiento se basa en el principio de permeación selectiva. Las moléculas de oxígeno, debido a su
menor tamaño, son capaces de permear fácilmente a través de la membrana y son expulsadas por un orificio
lateral.  Las  moléculas  de  nitrógeno,  en  cambio,  presentan  mayor  dificultad  para  atravesar  las  fibras
poliméricas, por lo que se acaba obteniendo un flujo de gas rico en nitrógeno que se entrega al final del
generador [18].
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Los generadores de nitrógeno por membrana son capaces de alcanzar purezas de hasta el 99,5%. Este nivel de
pureza es inferior al alcanzado por los generadores PSA, que podían llegar hasta el 99,999%. No obstante, esta
es una tecnología más reciente que la adsorción o la criogenia, con lo que es probable que se obtengan avances
en el futuro cercano.

A diferencia de los generadores PSA, los generadores por membranas poliméricas no tiene que realizar una
conmutación entre torres, por lo que se minimizan los posibles fallos mecánicos. Tanto la instalación como el
mantenimiento son más sencillos.

1.3.10.3 Criogenia

El aire se enfría hasta que produce la licuación, permitiendo la separación de los componentes.

La separación criogénica del aire es, actualmente, el proceso más efectivo y eficiente de los disponibles, y se
encuentra implantada en una gran cantidad de plantas industriales [18]. 

No obstante, solo resulta económicamente viable para elevadas producciones y no podría implantarse en una
planta de demostración.

1.3.11 Producción de hidrógeno: Electrólisis

Actualmente, el hidrógeno se produce principalmente a partir de combustibles fósiles: reformado con vapor
(gas  natural),  oxidación parcial  o  gasificación.  Un proceso alternativo  de obtención de hidrógeno es  la
separación de agua mediante electrólisis.

El proceso de electrólisis consiste en hacer circular una corriente eléctrica a través del agua en presencia de
electrolitos. Los iones positivos del hidrógeno se sienten atraídos hacia el cátodo de carga positiva, mientras
que el  oxígeno se  concentra en el  ánodo [19].  Obtenemos así,  dos  compuestos separados (hidrógeno y
oxígeno), uno en cada polo del electrolizador.

La obtención de hidrógeno por electrólisis nos permite obtener un flujo de salida mucho más puro que con
combustibles  fósiles.  Si  el  proceso  de  electrólisis  se  alimenta  de  energía  renovable,  obtendríamos  una
producción hidrógeno con, prácticamente, nulas emisiones de dióxido de carbono asociadas (conocido como
“hidrógeno verde”).

Aunque la producción de hidrógeno electrolítico lleva décadas estudiándose, no resultaba económicamente
viable debido al coste de la electricidad, por lo que las implementaciones industriales y desarrollos comerciales
han sido bastante reducidos [20].

En los últimos años, el desarrollo y abaratamiento de la energía renovable, así como la urgencia por reducir las
emisiones contaminantes,  ha despertado un gran interés  por  la  producción electrolítica  de hidrógeno.  El
hidrógeno  se  propone  como  un  vector  energético  clave  para  la  descarbonización  de  la  economía,
contribuyendo a compensar la operación discontinua de las energías renovables.

Podemos encontrar dos tipos de tecnologías de electrolizador de hidrógeno que son comercialmente viables: la
electrólisis alcalina y la electrólisis de membrana polimérica (PEM). La electrólisis de estado sólido (SOEC)
es muy prometedora, pero la tecnología no está suficientemente madura para su uso industrial.

1.3.11.1 Tecnología Alcalina

Los electrolizadores alcalinos son los más desarrollados e implementados mundialmente. Están compuestos
por dos electrodos inmersos en un electrolito líquido alcalino. Ambos electrodos están separados por un
diafragma encargado de mantener separados los gases resultantes (hidrógeno y oxígeno) por seguridad [20]. 
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La tecnología alcalina es muy madura y de relativo bajo coste, pero presenta la desventaja de no poder
alcanzar elevadas corrientes de operación, lo que disminuye su eficiencia. Otros inconvenientes de este tipo de
electrolizadores es la imposibilidad de trabajar a altas presiones y el elevado tiempo de respuesta.

1.3.11.2 Tecnología PEM

La  tecnología  PEM  (Polymer  Electrolyte  Membrane)  emplea  como  electrolito  sólido  una  membrana
polimérica [19].

Presenta,  como ventaja respecto a los electrolizadores alcalinos,  la posibilidad de trabajar  a corrientes y
voltajes más elevados, una elevada pureza de hidrógeno, un diseño compacto y un tiempo de respuesta muy
rápido [20]. El poder operar a mayores corrientes aumenta la eficiencia y reduce los costes de operación.

Aunque los electrolizadores PEM ya son comerciales, aún están en fase de desarrollo. Además, el coste de sus
componentes (son necesarios diversos metales nobles en su construcción) puede encarecer su precio. No
obstante, dado que su corto tiempo de respuesta los hace idóneos para aprovechar los excesos de las energías
renovables, en los últimos años se ha realizado grandes avances en esta tecnología y un gran número de plantas
han entrado en operación.

1.3.12 Generación de energía eléctrica renovable

1.3.12.1 Tipos de instalaciones de autoconsumo de energía eléctrica

De acuerdo al “Real Decreto 244/2019, del 5 de abril, por el que se regulan las condiciones administrativas,
técnicas y económicas del autoconsumo de energía eléctrica”, podemos diferenciar entre instalaciones aisladas
e instalaciones conectadas a red:

    • Instalación aislada: “Aquella en la que no existe en ningún momento capacidad física de conexión eléctrica
con la red de transporte o distribución ni directa ni indirectamente a través de una instalación propia o ajena.
Las instalaciones desconectadas de la red mediante dispositivos interruptores o equivalentes no se considerarán
aisladas a los efectos de la aplicación de este real decreto.” [21] 

    • Instalación conectada a red: “Aquella instalación de generación conectada en el interior de una red de un
consumidor, que comparte infraestructuras de conexión a la red con un consumidor o que esté unida a este a
través de una línea directa y que tenga o pueda tener, en algún momento, conexión eléctrica con la red de
transporte o distribución. ... Las instalaciones desconectadas de la red mediante dispositivos interruptores o
equivalentes se considerarán instalaciones conectadas a la red a los efectos de la aplicación de este real
decreto.” [21]

Las instalaciones de autoconsumo conectadas a red, se pueden clasificar a su vez entre autoconsumo sin
excedentes y con excedentes.

    • “Modalidad de suministro con autoconsumo sin excedentes. ... se deberá instalar un mecanismo antivertido
que impida la inyección de energía excedentaria a la red de transporte o de distribución.” [21]

    • “Modalidad de suministro con autoconsumo con excedentes. ... las instalaciones de producción próximas y
asociadas  a  las  de  consumo podrán,  además  de  suministrar  energía  para  autoconsumo,  inyectar  energía
excedentaria en las redes de transporte y distribución.” [21]

La modalidad de suministro con autoconsumo con excedentes puede dividirse en instalaciones acogidas a
compensación de excedentes y las no acogidas a compensación. Definiéndose el contrato de compensación de
excedentes como: 

“aquel suscrito entre el productor y el consumidor asociado acogidos a la modalidad de autoconsumo con
excedentes acogida a compensación, para el establecimiento de un mecanismo de compensación simplificada

entre los déficits de sus consumos y la totalidad de los excedentes de sus instalaciones de generación
asociadas.” [21]
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Los requisitos a cumplir por las instalaciones que deseen acogerse a una modalidad de autoconsumo con
compensación de excedentes son los siguientes [21]:

1. “La fuente de energía primaria sea de origen renovable.”

2. “La potencia total de las instalaciones de producción asociadas no sea superior a 100 kW.”

3. “Si resultase necesario realizar un contrato de suministro para servicios auxiliares de producción, el
consumidor haya suscrito un único contrato de suministro para el  consumo asociado y para los
consumos auxiliares de producción con una empresa comercializadora,  según lo dispuesto en el
artículo 9.2 del presente real decreto.”

4. “El consumidor y productor asociado hayan suscrito un contrato de compensación de excedentes de
autoconsumo definido en el artículo 14 del presente real decreto.”

5. “La instalación de producción no tenga otorgado un régimen retributivo adicional o específico.”
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1.4.2 Software

1.4.2.1 COCO

COCO es un software gratuito de simulación de procesos CAPE-OPEN [22]. El estándar de interfaces CAPE-
OPEN busca facilitar la simulación de procesos mediante la interoperabilidad de componentes entre diferentes
programas. Este estándar está ampliamente extendido entre el software de simulación de procesos químicos:
Aspen, CHEMCAD, etc.

COCO es un entorno de simulación formado por 4 módulos:

 COFE  (CAPE-OPEN  Flowsheet  Environment)  es  un  módulo  gráfico  que  permite  simular
procesos químicos mediante diagramas de flujo. A través de COFE se pueden calcular balances
de  masa  y  energía,  obteniendo  las  propiedades  de  cada  una  de  las  corrientes  del  proceso
(composición, presión, temperatura, etc.) 

 TEA es un paquete de propiedades termodinámicas de diversos componentes.

 COUSCOUS es un paquete de componentes químicos

  CORN permite definir reacciones personalizadas



COCO ha demostrado ser una buena alternativa a los programas comerciales de simulación de procesos
químicos [23].
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1.4.2.2 Python

Python es un lenguaje de programación de alto nivel, cuya versatilidad y facilidad de uso lo han convertido en
uno de los lenguajes más extendidos actualmente.

Python cuenta con un gran número de librerías. Para este proyecto se ha empleado:

    • math: contiene diversas operaciones matemáticas

    • numpy: paquete de procesamiento de arrays especializada en calculo numérico

    • scipy: algoritmos matemáticos

    • matplotlib: generación de gráficas

1.4.2.3 PVGIS: Photovoltaic Geographical Information System

PVGIS es una aplicación gratuita desarrollada por la JRC (Joint Research Centre) de la Unión Europea que
permite calcular la producción fotovoltaica esperable para cualquier zona de Europa o África, así como gran
parte de Asia y América [24].

PVGIS cuenta con una gran base histórica de medidas de radiación solar obtenidas por satélite, así como datos
de temperatura y velocidad del viento. Los modelos del PVGIS han sido validados mediante pruebas con
equipos fotovoltaicos comerciales.

PVGIS dispone de diversas funcionalidades. En este proyecto, se empleará para la estimación de la generación
de energía eléctrica de nuestra planta con diferentes configuraciones de paneles fotovoltaicos. 

La serie histórica de datos nos permitirá evaluar la variación de producción eléctrica a lo largo del día y en las
diferentes épocas del año.

1.5 Definiciones y abreviaturas

 ASTM: American Society for Testing and Materials

 CO2: Dióxido de Carbono

 DI: Deionization (Filter)

 GLP: Gas Licuado del Petróleo

 LMTD: Logarithmic Mean Temperature Difference

 ISO:  International Organization for Standardization

 ODS: Objetivos de Desarrollo Sostenible

 ONU: Organización de las Naciones Unidas

 PEM: Proton Exchange Membrane

 PPA: Power Purchase Agreements 

 PSA: Pressure Swing Adsorption

 PVGIS: Photovoltaic Geographical Information System

 RO: Reverse Osmosis
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1.6 Requisitos de diseño

1.6.1 Ubicación de la planta

La planta de amoniaco se ubicará en el complejo industrial del Valle de Escombreras, Cartagena (Región de
Murcia). 

Una de las principales ventajas de esta localización es la elevada radiación solar que recibe durante todo el año,
haciéndola idónea para la producción de energía fotovoltaica [26].

El  Valle  de  Escombreras  es  un  foco  industrial  de  gran  importancia  en  España,  estando  allí  ubicadas
importantes empresas del sector energético y químico (Iberdrola, Enagas, Fertiberia, etc.). El tejido industrial
de la zona, por tanto, puede propiciar sinergias muy valiosas.

Escombreras  cuenta  con  una  excelente  red  de  infraestructuras  y  comunicaciones  viales,  ferroviarias  y
marítimas. También dispone de conexiones mediante oleoductos y gasoductos.

A menos de 10 kilómetros de Escombreras se encuentra la Universidad Politécnica de Cartagena (UPCT),
pudiendo establecerse colaboraciones en proyectos de investigación con profesores y alumnos de la misma.

Figura 5. Plano del valle de Escombreras.

1.6.2 Capacidad de la planta

El objetivo de producción de la planta se fijará en 5 kg/h de amoniaco puro. 

Esta capacidad se ha elegido a partir de la estimación preliminar de las necesidades de hidrógeno y nitrógeno
requeridas (obtenidas por la resolución del balance de materia del circuito de síntesis realizado con COCO).

La limitación de la producción para este proyecto nos será impuesta por el hidrógeno, ya que la separación del
agua para obtener este gas supondrá el principal consumo energético de la planta.
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La planta proyectada se abastecerá enérgicamente mediante una instalación de producción renovable que no
superará los 100 kW de potencia en el inversor, debido a la serie de ventajas que la actual legislación española
contempla para estas instalaciones (exención de registro como instalación de producción de energía eléctrica,
posibilidad de acogerse a la compensación de excedentes, etc.).

Por  tanto,  la  producción  máxima  de  hidrógeno  alcanzable  (que  definirá  la  capacidad  de  la  planta)  se
determinará en función del mayor electrolizador comercial que no supere los 100 kW de potencia (dejando un
margen para el consumo del resto de equipos de la planta). Se recogen un par de modelos de ejemplo:

    • Electrolizador C10, marca NEL: 21,6 kg/24 h con un consumo de 62 kWh.

    • Electrolizador EL10N, marca H2B2: 21,68 kg/24 h con un consumo de 53.2 kWh.

Para las dos marcas estudiadas, el siguiente modelo de electrolizador supera los 100 kW. Por tanto, deberemos
dimensionar la planta de amoniaco para no sobrepasar el consumo de 21,6 kg/día (0,9 kg/h) de hidrógeno.

Con una producción de 5 kg/h de amoniaco, el requerimiento de hidrógeno es de 0,888 kg/h (Figuras 8 y 11).

La capacidad habitual de las plantas de amoniaco actuales suele oscilar entre 1000 y 3000 toneladas/día de
amoniaco [3]. Por poner en contexto, nuestra planta de demostración estaría dimensionada como un 0,012%
de esa capacidad.

1.6.3 Condiciones de diseño del reactor

La conversión del gas respecto al nitrógeno tras su paso por el reactor será de un 25% (la conversión máxima
habitual en la industria se encuentra en el rango de 25-35% [25]).

Se buscará reducir al mínimo el contenido en inertes y venenos catalíticos del gas de síntesis que entra al
reactor para obtener una mejor eficiencia.
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1.7 Análisis de soluciones

El proceso propuesto de producción de amoniaco verde constará de tres etapas principales: separación de agua
para obtener hidrógeno, separación de aire para obtener nitrógeno y síntesis del amoniaco. Las materias primas
de entrada al sistema serán agua y aire. Toda la potencia eléctrica requerida por la planta será suministrada por
una instalación de placas fotovoltaicas.

Figura 6. Diagrama de bloques de la planta de amoniaco.

En este apartado de la memoria, se realizará el diseño de todas las etapas del proceso, así como de los equipos
y elementos que componen cada una.

En primer lugar, se abordará el diseño del circuito de síntesis y del reactor de amoniaco, por ser los elementos
más críticos de la planta y condicionar el dimensionamiento del resto de equipos.

1.7.1 Diseño del circuito de síntesis

Uno de los requisitos de diseño que hemos definido para la planta es un bajo nivel de impurezas en el flujo de
gas  que entra  al  circuito de síntesis.  Al no tener excesiva presencia de venenos catalíticos,  este gas de
reposición puede entrar directamente al reactor (tras mezclarse con el gas de recirculación) sin tener que pasar
antes por el condensador.

Por esta razón, se ha optado por implementar un diseño de circuito similar al de la configuración A de la
Figura 2. Esta solución es la más común en plantas industriales, ya que presenta mejor eficiencia.

El condensador y la torre de destilación se ubican a la salida del reactor del amoniaco. Tras la separación del
amoniaco puro condensado, se realiza una purga para evitar la concentración de venenos en el circuito de
síntesis. Esta es la zona más conveniente para realizarla ya que presenta la mayor concentración de inertes,
menor presión y concentración de amoniaco [3].

Se ha desarrollado el diagrama de flujo del circuito de síntesis en el programa COCO (Figura 7). Una vez
definidos los equipos y corrientes de entrada al sistema, este software nos permitirá calcular los balances de
materia y energía.
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Figura 7. Circuito de síntesis en COCO (diseño preliminar).

El gas de reposición (corriente 1 de la Figura 7) se comprime hasta alcanzar la presión del circuito de síntesis.
A continuación, se mezcla con el flujo de recirculación (corriente 10) y se somete a un precalentamiento antes
de su entrada al reactor. 

A la salida del reactor, el gas se enfría para condensar, aproximadamente, un 15% de la mezcla. Tras pasar por
el condensador, el  flujo se introduce en la torre de destilación flash, donde se separan las dos fases. La
corriente líquida es amoniaco puro, que se extrae como producto del  proceso; y la corriente gaseosa se
recirculará tras sufrir una pequeña purga.

No se ha incluido un compresor dentro del circuito de síntesis en este esquema preliminar por no conocerse la
caída de presión que experimentará la corriente a su paso por el reactor y el resto de equipos. Una vez
definidos todos los componentes, se dimensionará este compresor. 

Tampoco se ha incorporado, en esta etapa del diseño los intercambiadores de calor que cubrirán las diferentes
necesidades de absorción/cesión de calor del circuito.

El diagrama de la Figura 7 irá modificándose conforme se vaya avanzando en el diseño de los elementos que
componen el circuito.

1.7.1.1 Dimensionado del reactor de síntesis

El diseño de reactor seleccionado para esta planta de demostración será un multilecho con refrigeración
indirecta. 

La tecnología de reactores multilecho es más escalable que la de los reactores tubulares [8], por lo que se
podría mantener en caso de trasladar esta ingeniería a una planta de producción industrial. Dentro de los
reactores multilecho, aquellos con refrigeración indirecta son los más empleados actualmente y presentan una
mejor conversión y eficiencia. Además, el calor extraído del gas entre lechos catalíticos puede aprovecharse en
otra zona del proceso.

Con este dimensionamiento del reactor, pretendemos determinar la geometría y el número de lechos catalíticos
necesarios para alcanzar una determinada conversión del gas de síntesis. Uno de nuestros requisitos de diseño
es conseguir un 25% de conversión respecto al nitrógeno de entrada al reactor.

La presión de trabajo del circuito de síntesis será de 140 bar. La temperatura de entrada al reactor del flujo de
gas será 340 ºC. 

El dimensionado del reactor se realizará siguiendo un proceso iterativo que combine el balance de materia del
circuito de síntesis con la resolución del sistema de ecuaciones diferenciales del modelo matemático del
reactor (Ecuación 3 y 4). 
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El balance de materia se calculará con la ayuda del software de simulación de procesos COCO. Las ecuaciones
diferenciales de materia y energía del reactor se resolverán empleando un código programado en Python.

El proceso completo de cálculo iterativo que se ha llevado a cabo se encuentra en el Anexo I.

Como resultado, se ha determinado que el reactor de la planta estará compuesto de dos lechos catalíticos. El
primero con un volumen de catalizador de 0,025 m³ y el segundo con un volumen de 0,033 m³. La conversión
total del reactor será de 24,85%, muy próxima al objetivo del 25%.

En la Figura 8 se recoge el balance de materia y energía del circuito de síntesis con la configuración de reactor
elegida.

Figura 8. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis (dimensionado del reactor). 

La temperatura del flujo de gas a la salida del primer lecho será de 417,89 ºC. Se producirá entonces un
enfriamiento del gas hasta reducirse a 344,85 ºC, para alejarnos de la curva de equilibrio de la reacción. Tras
atravesar el segundo lecho, el flujo saldrá con una temperatura de 391,72 ºC.
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En la Figura 9 se representa la evolución de la conversión y temperatura del gas a su paso por el reactor. Esta
gráfica se ha obtenido de la resolución conjunta de las ecuaciones diferenciales de materia y energía del reactor
con Python.

Figura 9. Curva Temperatura-Conversión del reactor completo. 

1.7.1.2 Especificaciones constructivas de los lechos catalíticos

En el proceso iterativo de dimensionado del reactor, hemos determinado que será necesario disponer de dos
lechos catalíticos, el primero con un volumen de catalizador de 0,025 m³ y el segundo con un volumen de
0,033 m³.

Los reactores  multilecho con refrigeración indirecta  pueden diseñarse  de forma que un único recipiente
contenga  todos  los  lechos  catalíticos  y  los  intercambiadores  de  calor;  o  bien  estar  formado  por  varios
recipientes (uno para cada lecho) con intercambiadores de calor externos entre ellos.

En este trabajo se optará por ubicar cada lecho en un recipiente a presión independiente, ya que facilitará la
construcción de los reactores y nos permitirá mejor acceso al intercambiador de calor intermedio.

La presión máxima de diseño será de 150 bares.

El material empleado en la construcción del reactor será acero ASME SA542 Grade B Class 4, una aleación de
acero con molibdeno y vanadio muy usado en la fabricación de recipientes a presión a alta temperatura [12].
Las normas más importantes que regulan la fabricación de recipientes a presión son ASME Boiler & Pressure
Vessel Code, norma de EEUU, y EN 13445, norma europea.

La forma constructiva de ambos recipientes será cilíndrica. El diámetro interno de cada lecho será de 25 cm.
Por tanto, para alcanzar el volumen de catalizador requerido, el primer lecho deberá tener una longitud de 51
cm y el segundo de 68 cm.

1.7.1.3 Tuberías del circuito de síntesis

Se empleará mangueras normalizadas DN6 para las conducciones del circuito de síntesis. 

Deberán resistir al menos 150 bar de presión y 450 ºC de temperatura.

27



1.7.1.4 Pérdida de presión en el circuito de síntesis

El cálculo de la caída de presión que experimenta el flujo de gas a su paso por cada uno de los lechos
catalíticos se ha desarrollado en el Anexo I.

La pérdida de presión teórica a lo largo de todo el reactor será de 107 Pa, la cual se puede considerar
prácticamente despreciable.

Debido a que queda fuera del alcance de esta ingeniería el diseño del recorrido de las tuberías del flujo de gas,
consideraremos nula la pérdida de presión a través de estas por no poder calcularla de forma correcta.

Despreciaremos también la pérdida de presión en los intercambiadores de calor y en el tanque de separación
flash.

En consecuencia, supondremos que no se produce una caída de presión en el circuito de síntesis y no se
incluirá un compresor de recuperación en el diseño de esta memoria.

Con la caída de presión de los equipos suministrada por los proveedore, podremos dimensionar este compresor
posteriormente.

1.7.2 Electrolizador

Los electrolizadores alcalinos, aunque son los más económicos debido a la madurez de su tecnología y a
emplear materiales más baratos en su construcción que los electrolizadores PEM, presentan la desventaja de
tener tiempos de respuesta muy elevados [20]. 

En consecuencia, se elegirá un electrolizador de membranas poliméricas (PEM), que son los más adecuados
para ser alimentados con energías renovables debido a su rapidez de respuesta.

Según los cálculos realizado en COCO, y el predimensionamiento de la planta recogido en los requisitos de
diseño, será necesario suministrar un flujo de 0,888 kg/h de H2. 

Figura 10. Propiedades de la corriente de entrada al compresor en COCO. Caudal de H2 y N2.
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La presencia de inertes en el flujo de gas, principalmente compuestos oxigenados (O2, CO, CO2, H2O, etc.),
afecta notablemente al rendimiento del reactor. De forma habitual, se procura no exceder los 10 ppm de inertes
a la entrada del circuito de síntesis [8]. Para cumplir con este objetivo de inertes, sin introducir equipos
adicionales  de  purificación,  el  hidrógeno  producido  deberá  presentar  un  nivel  de  pureza  no  inferior  al
99,999%.

1.7.2.1 Selección del modelo de electrolizador y datos técnicos

Se ha decidido usar el modelo de electrolizador C10, de la empresa Nel (ficha técnica en el Anexo II). Este
electrolizador  entrega hidrógeno con un elevado nivel  de  pureza (99.9998%),  por  lo  que los  inertes  no
superarán los 3 ppm.

El caudal máximo de hidrógeno que es capaz de producir el electrolizador C10 es de 0,9 kg/h, presentando una
potencia eléctrica nominal de 62 kW. Para la producción máxima, el consumo de agua es de 9 L/h.

La presión de entrega del hidrógeno es de 30 bar.

1.7.2.2 Requisitos de pureza del agua de entrada

La ASTM (American Society for Testing and Materials) establece diferentes grados de calidad del agua a
través del estándar D1193 2011: 

Figura 11. Grados de calidad del agua según ASTM  D1193 2011

El electrolizador C10 requiere de agua desionizada de al menos grado ASTM tipo 2 para operar.

Nel recomienda, sin embargo, que la conductividad eléctrica del agua no supere los 0,1 µS/cm y su resistividad
eléctrica sea superior a 10 MΩ/cm (agua desionizada ASTM tipo 1).

Nel  ofrece  como  opcional  el  incluir  un  sistema  de  tratamiento  de  agua  RO  (Ósmosis  Inversa)  y  DI
(Desionización).
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1.7.2.3 Coste del electrolizador

No se ha podido obtener un presupuesto del electrolizador seleccionado o de modelos equivalentes de otras
empresas. Por tanto, se estimará un coste aproximado basándonos en el estado del arte actual con el único
propósito de poder realizar un análisis de costes de la planta.

Es razonable suponer un coste de 3000 €/kW para electrolizadores PEM cuya potencia sea inferior a 1 MW
[28] [29]. Por tanto, el electrolizador seleccionado, de 62 kW de potencia, tendría un coste de 186.000,00 €
(sin incluir impuestos). 

Al coste del electrolizador se añadirá el del sistema de purificación del agua de entrada. Consideraremos que
este sistema tiene un sobrecoste del 10% respecto al precio del electrolizador. 

El coste completo del sistema de producción de hidrógeno será de 204.600,00 €. 

1.7.2.4 T-01: Tanque de hidrógeno

El hidrógeno producido se almacenará a 30 bar en un depósito vertical.

El depósito seleccionado, de la marca Mahytec, tiene una capacidad de 850 L y puede operar a una presión
máxima de 60 bar (ficha técnica completa en el Anexo II).

El depósito es de Tipo IV, fabricado en un polímero reforzado con fibras de carbono en distintas direcciones.

Este depósito permite almacenar 135 min de producción de hidrógeno a plena carga.

1.7.3 Generador de nitrógeno

Al igual que en el caso del electrolizador, el generador de nitrógeno deberá presentar un alto grado de pureza
(99,999%) para no reducir el rendimiento del reactor [8].

 La tecnología de separación de aire por membranas no nos permite alcanzar esta pureza, por lo que deberemos
recurrir a los generadores por adsorción o los criogénicos.

Como la generación criogénica de nitrógeno solo es viable para producciones elevadas, los generadores de
nitrógeno PSA serán los más apropiados para nuestra planta piloto. 

Del dimensionado del reactor podemos obtener el caudal de nitrógeno que requiere el proceso de síntesis, que
será de 4.11 kg/h. 

1.7.3.1 Layout típico de una instalación de generación PSA

Los generadores de nitrógeno requieren de aire comprimido limpio y seco para su óptimo funcionamiento.

Figura 12. Layout típico de una instalación de generación de nitrógeno PSA
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El aire, tras ser comprimido a la entrada, se hace pasar por un secador para eliminar la humedad que pudiera
contener. Antes del generador PSA, el aire seco atraviesa una serie de filtros que lo limpian de posibles
impurezas que podrían dañar el equipo y contaminar el producto final.

Debido a los estrictos requerimientos de los equipos PSA, especialmente para purezas elevadas, el alcance de
suministro  de  los  fabricantes  suele  incluir  el  secador  y  los  filtros  de  aire  para  asegurar  un  óptimo
funcionamiento del sistema. 

Los generadores de nitrógeno suelen disponer de sensores de temperatura, presión y punto de rocío para evitar
que un caudal de aire contaminado pueda dañar el equipo.

Es habitual instalar un tanque antes de la entrada del generador PSA y otro a la salida, que actuarán como
buffers del sistema.

1.7.3.2 Selección de generador PSA: alcance de suministro, características y precio

El modelo de generador escogido para nuestra planta piloto será el N2C-2NCALA de la empresa Parker (ficha
técnica completa en el Anexo II).

El generador N2C-2NCALA es capaz de suministrar nitrógeno con una concentración mínima de inertes de 10
ppm, siendo 0,81 m3/h el caudal de producción máximo alcanzable con esta pureza. El nitrógeno se entrega a
una presión de 7 bar y una temperatura de 30 ºC. En estas condiciones, el caudal volumétrico de nitrógeno
requerido por el circuito de síntesis será de 0,529  Nm3/h.

Para caudales inferiores a 3 m3/h, Parker recomienda un tanque de almacenamiento de 50 L.

La potencia nominal de generador PSA será de 80 W, sin contar el secador u otros equipos auxiliares.

El generador N2C-2NCALA precisa de un suministro de aire comprimido (entre 6 y 10 bar) de calidad ISO
8573-1: 2010 Class 2.2.2.

El precio del generador es de 15.199,00 € (precio sin impuestos consultado en el proveedor https://www.pure-
gmbh.com el día 6 de noviembre de 2022).

En alcance de suministro de suministro del generador, también se solicitará incluir: un secador frigorífico,
filtros de partículas, un separador agua y dos depósitos (uno de aire húmedo entre el compresor y el secador; y
un recipiente de almacenamiento del nitrógeno producido).

La potencia nominal del secador es de 100W.

El secador frigorífico tendrá un coste de 1600,00 €. El precio del resto del alcance de suministro se estimará
como un 10% del coste del generador PSA.

El coste del sistema de producción de nitrógeno, sin incluir compresores, sería de 18.319,00 € (impuestos no
incluidos). 

1.7.4 Dimensionado de compresores

La planta piloto requiere la instalación de 3 compresores:

    • Compresor de aire a la entrada del generador de nitrógeno (desde presión ambiental hasta 7 bar).

    • Compresor de nitrógeno para igualar la presión de salida del hidrógeno (desde 7 bar hasta 30 bar).

    • Compresor del gas de síntesis a la entrada del circuito del reactor (desde 30 bar hasta 140 bar).
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1.7.4.1 C-01: Compresor de aire a la entrada de la planta

Para esta aplicación, se selecciona el compresor de aire de tornillo con inyección de aceite GA 5 de la marca
Atlas (ficha técnica completa en el Anexo II).

La potencia nominal de este compresor es de 5,5 kW, teniendo un rango de trabajo entre 5,5 y 10 bar. El
caudal máximo es de 11,7 l/s de aire. La temperatura de descarga del aire comprimido es 10 ºC superior a la
temperatura ambiental.

El coste del compresor GA 5-10 es de 5.750,00 €, sin incluir impuestos.

1.7.4.2 C-02: Compresor de nitrógeno a 30 bar

El nitrógeno producido, almacenado a 7 bar,  deberá comprimirse hasta alcanzar la presión de salida del
electrolizador, 30 bar.

Podemos simular este compresor en el programa COCO, estimando su consumo energético y la temperatura
de salida del nitrógeno (que necesitamos para conocer las condiciones de entrada al circuito de síntesis del
flujo de reposición).

Se ha modelado el compresor con una eficiencia isentrópica del 65% (son habituales valores entre 65-85%). El
consumo de potencia teórico que estima el programa es de 300 W.

Figura 13.  Cálculo del compresor C-02 en COCO

A la salida del compresor, el flujo de nitrógeno ha aumentado su temperatura hasta los 263 ºC. 

Se empleará el modelo de compresor LT 3-15 de la empresa Atlas (ficha técnica completa en el Anexo II).
Este equipo tiene un coste estimado de 4.720,00 euros, impuestos no incluidos.

1.7.4.3 C-03: Compresor a la entrada del circuito de síntesis

Es preciso instalar un compresor a la entrada del circuito de síntesis para elevar la mezcla de nitrógeno e
hidrógeno (30 bar) hasta la presión de operación del reactor (140 bar).

Teniendo definidas ya las propiedades de los caudales de hidrógeno y nitrógeno, podemos calcular las de la
mezcla, que presentará un caudal de 0,6 m3/h y una temperatura de 93 ºC.
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Figura 14. Mezcla hidrógeno y nitrógeno en COCO.

Esta temperatura es superior a la de 120 ºC supuesta para realizar el dimensionado del reactor (Figura 8). Esta
diferencia no afecta a los cálculos previamente realizados, ya que se realizará un calentamiento del flujo de gas
antes de su entrada al reactor.

Con estos parámetros de entrada, simularemos el compresor C-03 en COCO:

Figura 15. Cálculo del compresor C-03 en COCO

A la salida de C-03, el gas de reposición tiene una temperatura de 402,25 ºC. Este gas se mezclará con el flujo
recirculante del circuito, reduciendo su temperatura. El consumo de potencia teórico que estima el programa es
de 1,5 kW.

El compresor seleccionado será el modelo PE 100-3-VE de la marca Bauer. Es un compresor refrigerado por
aire para uso industrial, capaz de alcanzar hasta 365 bar de presión (ficha técnica completa del fabricante en el
Anexo II).

1.7.5 Depósitos de la planta

Se instalarán diversos depósitos en la planta que actuarán como “buffers” del sistema (ya se ha seleccionado el
tanque de hidrógeno a la salida del electrolizador, T-01). 

A la salida del compresor C-01 se ubicará un tanque de aire comprimido de 250 L de la marca Atlas (T-02).
Este mismo modelo de depósito se empleará para almacenar nitrógeno a 7 bar a la salida del generador PSA.

El tanque T-03, de 1000 L, se instalará a la salida del compresor C-02, y almacenará nitrógeno a 30 bar.

El depósito T-04 se ubicará a la salida del compresor C-03, albergando gas de síntesis.

33



1.7.6 Diseño de los intercambiadores de calor del circuito de síntesis

Los intercambiadores de calor son dispositivos que permiten transferir energía entre dos fluidos.

En el circuito de síntesis de nuestra planta encontramos 3 puntos en los que es necesario ceder o absorber
calor: precalentamiento del gas a la entrada del reactor; enfriamiento entre el primer y segundo lecho catalítico
y condensación parcial de amoniaco a la salida del reactor.

En el Anexo I se han recogido los cálculos llevados a cabo para el dimensionamiento de los intercambiadores
de calor. Se emplearán 3 intercambiadores:

 IC-01: Precalentamiento a la entrada del primer lecho y enfriamiento a la salida del segundo
lecho. Intercambiador gas-gas. Área de intercambio de 0,444 m².

 IC-02:  Condensación  de  amoniaco  a  la  salida  de  IC-01.  Intercambiador  gas-agua.  Área  de
intercambio de 0,12m².

  IC-03: Enfriamiento del gas a la salida del primer lecho catalítico. Intercambiador gas-agua. Área
de intercambio de 0,022 m².

Figura 16. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis (con intercambiadores de calor)
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Los intercambiadores serán de tipo carcasa y tubos. Aunque los intercambiadores de placas presentan algunas
ventajas como una mejor eficiencia, no suelen admitir el rango de presión necesario en esta instalación.

En los intercambiadores IC-02 y IC-03, se utilizará agua de mar como fluido frío, aprovechando la ubicación
propicia de la planta piloto en Escombreras.

En  Cartagena,  la  temperatura  del  mar  oscila  entre  los  15  y  25  ºC  a  lo  largo  del  año  [27].  Para  el
dimensionamiento se ha considerado una temperatura del agua de 20ºC, la media anual.

Deberá emplearse titanio en la construcción de los intercambiadores IC-02 y IC-03, para evitar la posible
corrosión debida al agua de mar.

Se realizará un estudio ambiental sobre el posible impacto de la devolución de agua caliente al mar y se
diseñarán medidas al respecto. 

El agua sufre un calentamiento de 15,46 ºC en el IC-02 y de 5,59 ºC en IC-03. Una de las estrategias habituales
para reducir el la temperatura del agua empleada en procesos de intercambio de calor antes de su devolución al
medio natural es el enfriamiento evaporativo a través de torres de refrigeración.

1.7.7 Instalación de la planta de amoniaco: contenedores y acondicionamiento del terreno

La planta de amoniaco se instalará en dos contenedores marítimos ISO de 40 pies High Cube.

Los contenedores ISO 40FT HC tienen unas dimensiones exteriores de 12.192 mm de altura, 2.438 mm de
anchura y 2.896 mm de altura (las medidas completas se recogen en la ficha técnica del Anexo II).

En uno de los contenedores (CT-01) se instalará el sistema de generación de nitrógeno e hidrógeno; mientras
que el otro contenedor (CT-02) albergará el circuito de síntesis y el depósito de almacenamiento de amoniaco.

El plano PL-02 recoge la disposición de todos los equipos dentro de los contenedores.

Se instalará una puerta peatonal en el contenedor C-01 para facilitar el acceso al control del electrolizador. En
el contenedor C-02 se dispondrá unas puertas dobles en el otro extremo del contenedor para el correcto
mantenimiento de los intercambiadores y lechos catalíticos.

Se preveerán los anclajes y refuerzos necesarios en los contenedores para la instalación de todos los equipos de
la planta.

Ambos contenedores dispondrán de tomas de agua y de potencia. También se realizará una insonorización con
lana de roca para mitigar el impacto acústico de los compresores.

Para la instalación de los contenedores en el terreno elegido, será necesario realizar un desbroce y limpieza
previa del mismo; así como la construcción de una solera de hormigón.

1.7.8 Almacenamiento de amoniaco puro

Será de aplicación el  Real  Decreto 656/2017,  de 23 de junio,  por el  que se aprueba el  Reglamento de
Almacenamiento de Productos Químicos y sus Instrucciones Técnicas Complementarias MIE APQ 0 a 10
(BOE 25/07/17). En el caso del amoniaco, serán relevantes:

 ITC MIE-APQ 1: Almacenamiento de líquidos inflamables y combustibles.

 ITC MIE-APQ 4: Almacenamiento de amoníaco anhidro.

 ITC MIE-APQ 7: Almacenamiento de líquidos tóxicos
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El amoniaco es un agente corrosivo e irritante, además de tóxico para el medio ambiente, por lo que se deberán
establecer las debidas precauciones para evitar derrames. Es un material muy reactivo, pudiendo provocar
explosiones o emisión de gases tóxicos al exponerse a otros componentes.

El amoniaco producido en la planta se almacenará en estado liquido a una presión de 20 bar. Este es el caso de
“Almacenamiento no refrigerado. Es aquel en el cual la temperatura máxima que puede alcanzar el amoniaco
anhidro es igual a la máxima temperatura ambiente, con presión muy superior a la atmosférica” [30].

Para el caso de almacenamiento no refrigerado, la ITC MIE-APQ 4 establece que el volumen máximo que se
podrá ocupar del depósito será de un 53%.

El tanque elegido (T-05) tendrá una capacidad de 3000 litros y una presión de diseño de 22 bar (la mínima
contemplada para los depósitos de amoniaco no refrigerado [30]). El material de construcción del depósito
será acero inoxidable.

El  coste  del  tanque  de  amoniaco  T-05,  calculado  según  precios  de  mercado,  será  de  23.040,00  euros,
impuestos no incluidos.

1.7.9 Producción de energía renovable

Uno de los requisitos de diseño de este proyecto, es operar la planta de amoniaco con energía 100% renovable.

Además  de  los  motivos  ecológicos,  este  objetivo  responde  a  necesidades  económicas.  Aunque  algunas
tecnologías de electrólisis del agua llevan décadas siendo lo suficientemente maduras para poder explotarse de
forma industrial, la producción mundial de hidrógeno por este método es prácticamente insignificante debido
al alto consumo de energía que lleva asociado [19]. 

Será imprescindible contar con una fuente barata de energía (como son las renovables)  para asegurar la
rentabilidad de un proceso de producción de amoniaco que involucre a la electrólisis. Por tanto, se proyectará
una instalación de generación fotovoltaica en las proximidades de la planta piloto.

1.7.9.1 Potencia consumida por la planta de amoniaco

En la plantas de amoniaco típicas, el compresor suele ser el principal gasto energético del proceso [3]. Sin
embargo, la obtención de hidrógeno a partir de electrólisis requiere una gran cantidad de energía eléctrica, por
lo que el electrolizador será, en gran medida, el equipo que condicione el dimensionado de nuestra instalación
renovable.

Figura 17. Potencias de los equipos de la planta

La potencia total de la planta de amoniaco será de 72,88 kW.

36



 

1.7.9.2 Características de la instalación de generación fotovoltaica

Debido a la serie de ventajas que la actual legislación española contempla para instalaciones inferiores a
100kW (exención de registro como instalación de producción de energía eléctrica, posibilidad de acogerse a la
compensación de excedentes, etc.), tomaremos este valor como límite de diseño. 

Según el Real Decreto 244/2019 del 5 de abril, la potencia instalada será “la potencia máxima del inversor o,
en su caso, la suma de las potencias máximas de los inversores” [21]. Por lo tanto, el total de potencia de las
placas fotovoltaicas instaladas puede ser superior a 100 kW. 

Se complementará el sistema con una pequeña batería que actué como “buffer” ante la variabilidad del recurso
renovable. Se descarta el almacenaje de energía excedentaria para su uso en horas con menor producción
debido  a  que varios  estudios  han  concluido  que,  actualmente,  el  retorno económico de  este  sistema es
sustancialmente inferior al de compensación de excedentes [31].

A través del mecanismo de compensación de excedentes, el precio al que se valora la potencia vertida a la red
siempre es menor que la valoración del kilovatio consumido de la red. La relación exacta depende del contrato
acordado con la comercializadora eléctrica, pero suele ser cercano a la mitad del precio de consumo. 

Uno de los requisitos de diseño del proyecto es emplear únicamente energía renovable en la producción de
amoniaco, por lo que habrá que acordar un PPA a través del que se asegure un suministro de energía “verde” a
la planta piloto en aquellos momentos que no se abastezca exclusivamente de la instalación fotovoltaica.

Debido a la dificultad de solicitar diferentes ofertas de suministro a comercializadoras para la planta, así como
de realizar un comparativa económica entre la venta de excedentes y su compensación, en este trabajo nos
limitaremos a dimensionar la instalación fotovoltaica buscando maximizar las horas de trabajo anuales en
estricto autoconsumo (no se requiere potencia de la red). Un análisis económico más detallado podría estudiar
la rentablidad de diversos regímenes de operación de la planta.

1.7.9.3 Dimensionado de la instalación de generación fotovoltaica

Emplearemos la  herramienta de la Unión Europea,  PVGIS,  para  dimensionar  de forma correcta  nuestra
instalación. Para ello tendremos que introducir la ubicación de la planta fotovoltaica y las características de la
misma.

La instalación de generación fotovoltaica se instalará en el tejado de una nave industrial del complejo de
Escombreras, en Cartagena, cerca de la ubicación de la planta piloto de amoniaco.

Realizaremos los cálculos suponiendo que las placas se instalarán en las coordenadas: 

37.574, -0.952

Los cálculos completos se encuentran en el Anexo I.

La instalación fotovoltaica dimensionada tendrá 130 kW de potencia instalada en placas y de 100 kW en el
inversor.

Con esta configuración se podrán alcanzar, de media, 1593 horas de producción anual en estricto autoconsumo
(sin importar energía de la red). La producción anual de enegía será de 224.230,85 kWh.

37



Figura 18. Producción de energía eléctrica mensual esperable en la instalación fotovoltaica (130 kW de
potencia en placas).

1.7.9.4 Elección del panel fotovoltaico

Se empleará el modelo de placa monocristalina JAM72S20-450/MR de la marca JA Solar (ficha técnica
completa en Anexos). 

JA Solar es una marca reconocida de paneles fotovoltaicos, incluida dentro de la categoría de fabricantes Tier
1 de Bloomberg.

La placa JAM72S20-450/MR está formada por 144 celdas, alcanzando una potencia máxima de 450 W. Se ha
contruido con la tecnología PERC, que mejora la eficiencia de la placa mediante la reflexión de los fotones
sobre el silicio.

Las medidas de la placa son 2112 mm de largo y 1052 mm de ancho.

Para alcanzar una potencia fotovoltaica de 130 kW en la planta, será necesario instalar 289 unidades de la
placa  JAM72S20-450/MR.

El precio de la placa fotovoltaica JAM72S20-450/MR es de 168,77 euros, sin incluir impuestos (consultado en
https://solarcomponents.es/producto/ja-solar-450w-jam72s20-mr/ el 13 de noviembre de 2022).

1.7.9.5 Montaje de los paneles fotovoltaicos

Las placas fotovoltaicas se instalarán en la cubierta de una nave industrial a escasos metros de la planta de
amoniaco.

La nave industrial dispone de una cubierta a dos aguas, de 160 metros de longitud y 30 º de inclinación. Las
placas se instalarán en el lado de la cubierta con orientación sur (la nave se desarrolla longitudinalmente de
este a oeste). Frente a esta cubierta no se ubica ningún elemento que pueda producir sombra sobre las placas
fotovoltaicas.

Las placas se instalarán en dos filas (una de 145 placas y otra de 144) con perfiles de aluminio.
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1.7.9.6 Inversor fotovoltaico

El  inversor  fotovoltaico  es  un  convertidor  de  corriente  que  transforma la  energía  en  corriente  continua
producida por las placas en energía alterna, adecuándola a las condiciones de la red eleéctrica. Los inversores
también permiten maximizar la producción de los paneles fotovoltaicos e incorporan diversos mecanismos de
seguridad en caso de cortocircuito o fallo de la red.

Se instalará el inversor trifásico de 100 kW SUN2000-100KTL-M1 de la marca Huawei (ficha técnica en el
Anexo II). 

Este inversor industrial cuenta con una eficiencia del 98,8% y una salida nominal de 152A (intensidad máxima
de 168A). El inversor Huawei SUN2000-100KTL-M1 permite configurar hasta 10 grupos de paneles solares,
pudiendo presentar cada grupo una inclinación u orientación distinta (pudiendo también emplear paneles de
distintas potencias y modelos).

El coste de este equipo es de 6.007,94 €, sin incluir impuestos (consultado el 13 de noviembre de 2022 en
https://autosolar.es/inversores-de-red-trifasicos/inversor-huawei-sun2000-100ktl-m1-trifasico-100kw).
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2.1 ANEXO I: Cálculos

2.1.1  Dimensionado del reactor de síntesis

El dimensionado del reactor se realizará siguiendo un proceso iterativo que combine el balance de materia del
circuito de síntesis con la resolución del sistema de ecuaciones diferenciales del modelo matemático del
reactor (Ecuación 3 y 4 de la memoria del proyecto). Como resultado, deberemos obtener la geometría y el
número de lechos catalíticos necesarios para alcanzar una conversión del gas de síntesis del 25% (requisito de
diseño).

El balance de materia se calculará con la ayuda del software de simulación de procesos COCO. Las ecuaciones
diferenciales de materia y energía del reactor se resolverán empleando un código programado en Python.

Tal y como se justifica en la memoria del proyecto, el reactor propuesto será un multilecho con refrigeración
indirecta. 

La presión de trabajo del circuito de síntesis será de 140 bar. La temperatura del flujo de gas a la entrada del
reactor será de 340 ºC.

2.1.1.1 Primera Iteración

Partiendo del diagrama en COCO del circuito (Figura 6), calcularemos la composición y flujo de gas a la
entrada del reactor. Estos datos los usaremos para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales del reactor,
que nos devolverá su curva de temperaturas y conversión en función del volumen de catalizador.

Fijaremos en 5 kg/h el caudal másico de la corriente de entrada al circuito para alcanzar el objetivo de
producción fijado en los requisitos. La composición de este flujo de gas será 75% H2 y 25% N2 por ser la más
adecuada para catalizadores de base férrica.

COCO nos permite definir la reacción de amoniaco a través del paquete CORN:

Figura 19. Definiendo la reacción de amoniaco en CORN
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Esta reacción la incorporamos a un componente tipo reactor de la librería de COCO (Figura 19). En las
propiedades  del  reactor  podemos  fijar  parámetros  como la  conversión,  el  tipo  de  operación  o  el  calor
producido.

Figura 20. Configuración de las propiedades del reactor en COCO

Como desconocemos el comportamiento de nuestro reactor (aún no lo hemos diseñado), definiremos unos
valores iniciales orientativos que nos permitan resolver el balance de materia. 

A la entrada del reactor, el gas tendrá una temperatura de 340 ºC. Fijaremos en un 25% la conversión del gas
respecto al nitrógeno tras su paso por el reactor (Figura 19).

Figura 21. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis. Iteración 1.



Resolviendo el balance de materia mediante COCO, obtenemos que el flujo de gas a la entrada del reactor será
de 22,97 kg/h y tendrá una composición molar de 63% H2, 26,5% N2 y 10,5% NH3 (Figura 20).

A la salida del reactor, el gas se enfría hasta alcanzar una temperatura de 30 ºC, condensando así un 15% de la
mezcla (que será amoniaco puro). 

A continuación, implementaremos las ecuaciones del modelo matemático del reactor en Python para simular
su comportamiento real (Figura 21). Los valores de partida será el flujo másico a la entrada del reactor y las
fracciones molares obtenidas del balance de materia anterior.

Figura 22. Resolución del sistema de ecuaciones diferenciales del modelo matemático del reactor en Python.

Con este código, se podrán resolver las ecuaciones diferenciales de materia y energía de forma conjunta. Los
resultados del modelo se representarán en una gráfica (Figura 22).

En esta gráfica, podremos estudiar la evolución de la temperatura y la conversión en función del volumen
catalítico del reactor. Tal y como se anticipaba en la memoria del proyecto, la conversión y el incremento de
temperatura se ralentizan conforme se acercan a la curva de equilibrio de la reacción. 



 

Comprobamos, por tanto, que no es posible alcanzar nuestro objetivo de 25% de conversión con un solo lecho
catalítico, por lo que tendremos que dimensionar, al menos, un lecho adicional.

Observando las curvas de la Figura 22, parece razonable seleccionar un volumen de catalizador de 0,025 m3

para el primer lecho. Con dicho volumen, se alcanzaría una conversión del 18% y una temperatura de 418,2 ºC
a la salida del lecho (línea vertical roja en la Figura 22). 

Figura 23. Curva Temperatura-Conversión del primer lecho catalítico. Iteración 1.

2.1.1.2 Segunda Iteración

Tendremos que modificar el diagrama de bloques de COCO para incluir un lecho catalítico adicional que nos
permita alcanzar un 25% de conversión. Entre el primer y segundo lecho, realizaremos un enfriamiento del gas
para alejarnos de la curva de equilibrio.

Fijaremos la conversión del primer lecho en un 18%, que es el valor seleccionado en la anterior iteración a
partir del modelo matemático. Ajustaremos el calor absorbido por el flujo de gas durante la reacción para
obtener una temperatura a la salida de este lecho similar a la que hemos obtenido en el modelo (418,2 ºC).

El segundo lecho presentará un 8,5% de conversión respecto al nitrógeno, de tal forma que la conversión total
del reactor sea del 25%.

Del nuevo balance de materia obtenido, podemos comprobar que se modifica el flujo y la composición que
entra  al  primer  lecho  (Figura  23).  Será  necesario  recalcular  este  lecho  con  las  nuevas  condiciones  de
operación:

    • Flujo másico de entrada al primer lecho: 23 kg/h

    • Composición de entrada al primer lecho: 63% H2, 26,5% N2 y 10,5% NH3

Los resultados de la resolución del modelo matemático para estos nuevos valores se representan en la Figura
24. 



Figura 24. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis. Iteración 2.

Los parámetros de diseño son muy similares a los obtenidos en la anterior iteración. Por lo que mantendremos
un volumen de 0,025 m3 de catalizador en el primer lecho, obteniendo una temperatura de 417,9 ºC y una
conversión del 17,95% a la salida de este.

Figura 25. Curva Temperatura-Conversión del primer lecho catalítico. Iteración 2.



 

Una vez dimensionado el primer lecho, tendremos que repetir el procedimiento con el segundo.

Para ello, volveremos a iterar con Python usando los valores de salida del primer lecho como punto de partida
(Figura 25).

Seleccionaremos, un volumen de 0,033 m3 para este segundo lecho, alcanzando una conversión de 24,85%
respecto a la entrada del primero (muy próximo al 25% objetivo). La temperatura de salida será de 391,56 ºC.

Figura 26. Curva Temperatura-Conversión del segundo lecho catalítico. Iteración 2.

En la Figura 26 se representa la evolución de la conversión y la temperatura a lo largo de todo el reactor de
síntesis, primer y segundo lecho incluidos. 

Figura 27. Curva Temperatura-Conversión del reactor completo. Iteración 2.



2.1.1.3 Tercera Iteración

Definidos ambas lechos en la anterior iteración, procederemos a repetir el proceso de diseño partiendo de los
últimos valores obtenidos para conseguir un cálculo más preciso.

En primer lugar, resolvemos nuevamente el balance de materia:

Figura 28. Balance de materia y energía en COCO del circuito de síntesis. Iteración 3.

Las curvas de conversión y temperatura obtenidas para cada lecho son similares a las calculadas en la anterior
iteración (Figura 28 y 29). 

Por tanto, nuestro reactor estará compuesto de un primer lecho con un volumen de catalizador de 0,025 m³ y
un segundo lecho con un volumen de 0,033 m³. La conversión total del reactor será de 24,85%.



 

Figura 29. Curva Temperatura-Conversión del primer lecho catalítico. Iteración 3.

Figura 30. Curva Temperatura-Conversión del segundo lecho catalítico. Iteración 3.



Figura 31. Curva Temperatura-Conversión del reactor completo. Iteración 3.

2.1.2 Pérdida de presión en el reactor

El primer lecho catalítico tendrá una longitud de 0,51 m; y el segundo lecho de 0,68 m. Ambos tendrán un
diámetro interno de 0,25 m; resultando un volumen de 0,025 m³ y 0,033 m³ respectivamente.

El flujo molar de entrada al primer lecho es de 2,205 kmol/h; mientras que el del segundo lecho es de 1,995
kmol/h.

Con estos datos, y sabiendo el valor de densidad de partículas (0,494 kg/m3) y el peso molecular medio (9,437
kg/kmol), podemos calcular la velocidad superficial del gas en cada lecho:

v1=
2,205 kmol /h⋅9,437 kg /kmol

π ⋅ (0,125m )2⋅3600 s⋅0,494 kg /m3
=0,238m/ s

v2=
1,995 kmol /h⋅9,437 kg /kmol

π ⋅ (0,125m )2⋅3600 s⋅0,494 kg /m3
=0,216m /s

Resolviendo la Ecuación 18 de la memoria del proyecto, podemos obtener la pérdida de presión en cada uno
de los lechos catalíticos:

ΔP
L

=
150⋅η⋅ (1−ε )2

Dp2⋅ ε3
⋅ vs+1,5⋅

vs2⋅ ρ⋅ (1− ε )
Dp⋅ ε3



 

ΔP1=(150⋅2,254⋅10−5⋅ (1−0,6 )2

0,0032⋅0,63
⋅0,238+1,5⋅

0,2382⋅0,494⋅ (1−0,6)
0,003⋅0,63 )⋅0,51m=49,29Pa

ΔP2=(150⋅2,254⋅10−5⋅ (1−0,6 )2

0,0032⋅0,63
⋅0,216+1,5⋅

0,2162⋅0,494⋅ (1−0,6 )
0,003⋅0,63 )⋅0,68m=57,69Pa

La pérdida de presión teórica a lo largo de todo el reactor será de 107 Pa.

2.1.3 Diseño de los intercambiadores de calor del circuito de síntesis

2.1.3.1 IC-01: Precalentamiento a la entrada del primer lecho y enfriamiento a la salida del segundo lecho

En primer lugar, dimensionaremos un intercambiador que aproveche el calor de la corriente de gas a la salida
del reactor para calentar el flujo antes de entrar al primer lecho catalítico.

COCO nos permite  incluir  una unidad de intercambiador  de calor  en nuestro modelo,  pudiendo definir
parámetros como el calor transmitido, temperatura de salida, caída de presión, etc.

Figura 32. Configuración del intercambiador IC-01 en COCO

Tras  realizar  algunas  iteraciones,  comprobamos  que  con  4260  W de  calor  transmitido  obtenemos  una
temperatura a la entrada del reactor (corriente 4 de la Fig. 31 y 32) de 340 ºC. El flujo de gas a la salida del
segundo lecho disminuirá su temperatura desde 391,64 ºC hasta 164,22 ºC (corriente 7 y 8).

Figura 33. Balance de materia y energía del intercambiador IC-01 en COCO



Como este intercambiador de calor no nos permite disminuir la temperatura a la salida del reactor lo suficiente
para condensar parcialmente la mezcla, será necesario añadir un intercambiador adicional en esta posición.

La ecuación de diseño de un intercambiador de calor es la siguiente:

Q=U ⋅ A⋅ Δtm

Ecuación 19. Calor transferido por un intercambiador de área A y coeficiente global de transmisión U

Emplearemos esta ecuación para obtener el área necesaria para el intercambiador IC-01. Tomaremos como
datos de partida el calor transferido (Q), el coeficiente global de transmisión de calor (U) y la diferencia
logarítimica media de temperaturas (∆tm).

El calor transferido por el intercambiador (Q) lo hemos obtenido de COCO, siendo 4260 W. 

Desconocemos el valor exacto del coeficiente global de transmisión de calor (U), que se calcula a partir de la
conductividad y geometría del intercambiador, así como de los coeficientes de película de los fluidos que
intervienen. Por tanto, tomaremos un valor estimado de U, que para intercambios de gas a gas suele tomar
valores entre 10 y 60 W/m2K. En este cálculo, supondremos que U es igual a 30 W/m2K.

Podemos calcular la diferencia logarítimica media de temperaturas (∆tm) en el intercambiador mediante la
siguiente expresión:

Δtm=
Δt1− Δt2

ln( Δt1
Δt2)

Ecuación 20. Diferencia logarítmica media de temperaturas en un intercambiador (LMDT)

Donde, en el caso de un intercambiador contracorriente, ∆t1 será la diferencia entre la temperatura de entrada
de el fluido caliente y la temperatura de salida del fluido frío; y ∆t2 la diferencia entre la temperatura de salida
del fluido caliente y la temperatura de entrada del fluido frío.

Δtm=
(391,644−340,023)− (164,217−121,97 )

ln(391,644−340,023
164,217−121,97 )

=46,78 ºC=319,93K

A= Q
U ⋅ Δtm

= 4260
30⋅319,93

=0,444m2

Para este intercambiador, el ∆tm tendrá un valor de 46,78 ºC y el área necesaria 0,444 m2.

2.1.3.2 IC-02: Condensación de amoniaco a la salida de IC-01

A continuación, repetiremos el proceso anterior para diseñar un intercambiador que condense parcialmente la
corriente 8 de la Figura 31 (producto del reactor tras ser enfriado con el flujo de entrada al mismo), de tal
forma que se pueda separar el amoniaco puro líquido en el tanque de destilación flash.

En este caso, emplearemos una corriente de agua a 20ºC como fluido frío, como se expone en la memoria del
proyecto.



 

Configurando el calor intercambiado en 3870 W, reduciremos la temperatura de la corriente 8 (Figura 33)
desde 164,17 ºC hasta 29,96 ºC, condensando así un 15,4 % del flujo (amoniaco).

La corriente de agua, de 200kg/h, incrementará su temperatura 15,46 ºC, hasta 35,46 ºC.

Figura 34. Balance de materia y energía del intercambiador IC-02 en COCO

Calcularemos el área necesaria para IC-02 suponiendo un valor del coeficiente global de transmisión de calor
(U) de 100 W/m2K para el intercambio gas-agua.

Δtm=
(164,169−35,4592)− (29,9564−20 )

ln(164,169−35,4592
29,9564−20 )

=46,4 ºC=319,55K

A= Q
U ⋅ Δtm

= 3870
100⋅319,55

=0,12m2



2.1.3.3 IC-03: Enfriamiento del flujo de gas a la salida del primer lecho catalítico

A la salida del primer lecho del reactor, situaremos un intercambiador de calor para reducir la temperatura del
flujo de gas y así mejorar la conversión en el segundo lecho.

Igual que en el IC-02, se empleará una corriente de agua a 20ºC como fluido frío.

El calor transferido entre fluidos será de 1400 W. El gas de síntesis reducirá su temperatura de 418,08 ºC a
344,93 ºC; mientras que el agua se calentará hasta los 25,56ºC.

Figura 35. Configuración del intercambiador IC-03 en COCO

Figura 36. Balance de materia y energía del intercambiador IC-03 en COCO



 

Calculamos el área de intercambio de IC-03:

Δtm=
(418,081−25,591)− (344,928−20 )

ln(418,081−25,591
344,928−20 )

=357,65ºC=630,8K

A= Q
U ⋅ Δtm

= 1400
100⋅630,8

=0,022m2

2.1.4 Dimensionado de la instalación y cálculo de producción esperable con PVGIS

Emplearemos la  herramienta de la Unión Europea,  PVGIS,  para  dimensionar  de forma correcta  nuestra
instalación. Para ello tendremos que introducir la ubicación de la planta fotovoltaica y las características de la
misma.

Realizaremos los cálculos suponiendo que las placas se instalarán en las coordenadas: 

37.574, -0.952

Las placas fotovoltaicas se instalarán sobre estructuras de aluminio de forma fija (sin seguidor solar). Al no
tener limitaciones al respecto, escogeremos la orientación e inclinación más favorables para la producción. El
ángulo de inclinación de las placas respecto a la horizontal (slope) será de 35º, y se orientarán hacia al sur
(azimuth de 0º).

Las pérdidas del sistema se fijarán en 14% (valor recomendado por PVGIS). Estas pérdidas corresponden al
inversor y el cableado de potencia.

Inicialmente, fijaremos una potencia instalada en placas de 100 kW. Ajustaremos este valor tras un estudio de
la producción anual esperable.

Figura 37. Panel de configuración de la instalación fotovoltaica en PVGIS.

En la  Figura  38 se  representa  la  producción  de  energía  esperable,  descompuesta  por  meses,  para  una
instalación de 100 kW en placas con la configuración anterior. Podemos apreciar que los meses de invierno
corresponden con los de menor producción, debido a que las horas de luz se reducen durante esta época en el
hemisferio norte.



Figura 38. Producción de energía eléctrica mensual esperable en la instalación fotovoltaica (100 kW de
potencia en placas).

Para calcular las horas de operación de nuestra planta de amoniaco con esta instalación fotovoltaica, en una
primera aproximación, podríamos dividir la energía eléctrica producida anualmente entre la consumida por los
equipos:

h=172485.27 kWh
72.88 kW

=2367horas

Sin  embargo,  este  cálculo  sería  erróneo,  ya  que,  debido  al  carácter  variable  del  recurso  solar  nos
encontraremos con horas en dónde se sobrepase los 72,88 kW de consumo de la planta de amoniaco; y otras
horas en donde no alcancemos esta producción.

PVGIS también nos permite descargarnos la producción horaria de nuestra instalación fotovoltaica en el
período de 2005 a 2020 (a partir de los datos de radiación de esos años). Vamos a estudiar el desglose horario
de un día cualquiera en el mes de mayor radiación solar (15 de julio) y en el de menor (15 de diciembre). Si
bien podemos descargarnos los datos de cualquier año entre 2005 y 2020, al elegir uno de forma arbitraria
podemos encontrarnos con que este no sea representativo (día nublado o lluvioso).

Para ello, nos descargaremos la base de datos completa (datos de producción con la radiación medida entre
2005 y 2020) y emplearemos Python para representar gráficamente la generación fotovoltaica el 15 de julio y
diciembre durante este período.

En la  Figura 39 se muestra la producción esperable de nuestra planta fotovoltaica de 100 kW el día 15 de
diciembre. Cada punto representa el dato de un año entre 2005 y 2020. Aunque algunos puntos se encuentran
dispersos  (días  nublados),  se  aprecia  una clara  concentración horaria  que nos indica la  producción más
probable en ese momento. Así, podemos concluir que, este día, solo habría una hora (a las 12:00 ) en la que
nuestra instalación fotovoltaica podría alimentar la totalidad de la planta piloto.



 

Figura 39. Producción de energía eléctrica de nuestra instalación de 100 kW el 15 de diciembre entre el
período 2005 y 2020.

Realizando el mismo estudio para el 15 de julio, se comprueba que solo durante tres horas (de 11:00 a 13:00)
se genera la suficiente potencia eléctrica para cubrir la demanda de nuestra planta.

Figura 40. Producción de energía eléctrica de nuestra instalación de 100 kW el 15 de julio entre el período
2005 y 2020.



Teniendo disponibles los datos de producción descompuestos durante estos años, podemos extraer las horas
totales en las que nuestra instalación fotovoltaica sería capaz de alimentar la totalidad de la planta (Figura 41).

Figura 41. Horas anuales en la que producción de la instalación fotovoltaica de 100 kW supera el consumo de
la planta de amoniaco a partir de los datos de radiación entre 2005 y 2020.

Por tanto, las horas anuales en la que podremos cubrir la demanda de nuestra planta piloto exclusivamente con
nuestra producción fotovoltaica serán, una media de, 704. Esta cantidad de horas es inferior a la que hemos
calculado previamente de 2382 horas, que sería el resultado de aprovechar toda la potencia generada. 

Para maximizar las horas anuales en las que la planta de amoniaco puede trabajar en estricto autoconsumo,
podemos aumentar la potencia de nuestra instalación, incluso por encima del valor de nuestro inversor (cuya
potencia admisible será de hasta 100 kW). 

El sobredimensionado de la instalación fotovoltaica respecto al inversor, “clipping”, es una práctica habitual
que permite aumentar la producción eléctrica y mejorar la eficiencia del sistema debido al mayor tiempo de
trabajo del inversor cerca de su valor nominal [32].

Se suelen considerar ratios entre 1 y 1,5 de potencia instalada en placas respecto a la del inversor. El ratio de
1,25 apenas presenta pérdidas de energía [32].

En esta instalación, consideraremos un sobredimensionamiento del 30% de la potencia instalada en placas
respecto a la del inversor.



 

Figura 42. Producción de energía eléctrica mensual esperable en la instalación fotovoltaica (130 kW de
potencia en placas).

Figura 43. Horas anuales en la que producción de la instalación fotovoltaica de 130 kW supera el consumo de
la planta de amoniaco a partir de los datos de radiación entre 2005 y 2020

Con una potencia instalada en placas de 130 kW, las horas de trabajo anuales en estricto autoconsumo serán,
de media, 1593.



2.2 ANEXO II: Fichas técnicas

2.2.1 C-01: Compresor Atlas GA 5-10

60



 

2.2.2 C-02: Compresor Atlas LT 3-15



2.2.3 C-03: Compresor Bauer PE 100-3-VE



 

2.2.4 E-01: Electrolizador Nel C10





 

2.2.5 I-01: Inversor Huawei SUN 2000 100KTL-M1





 

2.2.6 IC-01: Intercambiador de calor



2.2.7 IC-02: Intercambiador de calor



 

2.2.8 IC-03: Intercambiador de calor



2.2.9 N-01: Generador de nitrógeno PSA Parker N2C-C



 

2.2.10 P-01: Panel JA Solar 450W 24V Monocristalino PERC





 

2.2.11 R-01: Primer lecho catalítico



2.2.12 R-02: Segundo lecho catalítico



 

2.2.13 T-01: Depósito Hidrógeno Mahytec 850 L



2.2.14 T-02: Depósito Aire Comprimido Atlas LV-250 L

El recipiente LV 250 ha sido diseñado y construido para cumplir con la directiva vigente sobre recipientes a
presión 2014/29/UE, y es suministrado con su correspondiente certificado.

La gama de depósitos acumuladores LV 250 cubre presiones de 11, 16 y 21 bar.

Alcance de suministro:

 Acabado exterior-interior galvanizado en caliente.

 Válvula de seguridad.

 Manómetro de esfera.

 2 Reducciones.

 2 Tapones.

 Válvula de bola para purga manual de condensados.

 Útiles de elevación para facilitar la manipulación.

 Documentación



 

2.2.15 T-03: Depósito Nitrógeno 1000 L



2.2.16 T-05: Depósito Amoniaco 3000 L
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