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Sammanfattning

Europeiska Unionen presenterade den 8 juni 2020 sin vätgasstrategi i syfte för att minska
koldioxidutsläppen. Det unionen vill uppnå med sin vätgasstrategi är att uttnytja kon-
ceptet Power-to-X där elektricitet omvandlas till energi. Om elektricitetkällan kommer
från förnyelsebar energi kommer grön vätgas produceras. Problemet med vätgas idag är
lagring, transport och hanteringstrukturen för ämnet men vätgas kan lagras i flertal appli-
kationer. En av de mest lovande lagringsalternativen är ammoniak som bildas när vätgas
med kvävgas reagerar med varandra via ammoniaksyntes. Eftersom vätgasproduktionen
idag använder fossila bränslen kommer även dess applikation göra det, men med grön
vätgas kommer dess applikation även att bli grön. Idag står ammoniakproduktion för 2
% av fossilbränsleanvändning globalt och frigör mer än 400 miljoner ton CO2 årligen.
Dessa utsläpp skulle försvinna om produktionen av ammoniak gjordes med Power-to-X
konceptet.[1]

Syftet med detta examensarbete är att undersöka förutsättningarna ur ett ekonomiskt,
tekniskt och säkerhetsmässigt hållbart Power-to-X koncept i form av en Grön Ammonia-
kanläggning i Norra Sverige. Det innebär att processer för en ammoniakproduktion skall
analyseras ur ett teknisk synvinkel där fokus på funktion mot grön ammoniak är i fokus.
Den ekonomiska synvinkeln innebär vad kapitalkostnaden (CAPEX) blir för anläggning-
en samt driftkostnaden (OPEX) som processen får.

Arbetet innehåller först en analys av de processer som krävs för att kunna producera am-
moniak. Därefter en analys över möjliga tekniker för dessa processer, hur väl de fungerar
mot grön ammoniak och vilka antaganden som är i detta arbete. Anläggningen skulle
vara storskalig vilket innebär en produktion på 500 ton NH3/dag. Det är även antaget
en kontinuerlig eltillförsel samt att elnät redan är tillgänglig. Detta gav att vätgaspro-
duktionen gjordes med en PEM-elektrolys, där kvävgas fås från kryogen destillation och
ammoniak produceras med HB-processen. Resultatet visades att anläggningens CAPEX
och OPEX blev 2 820 MSEK respektive 1 272 MSEK/år. Den dominerande faktorn
för kapitalkostnaden var för vätgasproduktion som utgjorde 60 % av CAPEX. Den höga
kostnaden för PEM-elektrolys är dels för att utvecklingen av processen inte är fullbordad,
där utvecklingen för tekniken skulle kunna ge en stor kostnadsreducering. Det elbehov
som anläggningen kräver är 1,6 TWh och och utgör en påverkan på OPEX är 55,4 %.
Den process som kräver mest energi är vätgasproduktionen vilket omfattar 94 % av hela
anläggningens totala elbehov. En stor anledning till de dyra driftkostnaderna är elpriset.
I detta arbete valdes elpriset till ett medelvärde för SE1 i Sverige under en 10 års period. I
ett verkligt scenario hade vätgasproduktionen kunnat optimeras för uppnå billigare drift.

Nyckelord
Power-to-X, Vätgas, Ammoniak, Kvävgas, PEM, HB-process, CAPEX, OPEX



Abstract

On 8 June 2020, the European Union presented its hydrogen strategy with a view to
reducing carbon dioxide emissions. What the Union wants to achieve with its hydrogen
strategy is to take advantage of the Power-to-X concept, where renewable electricity is
converted into energy carriers. If the source of electricity comes from renewable energy,
green hydrogen will be produced. The problem with hydrogen today is storage, transport
and the handling structure for hydrogen, but it can be stored in different applications.
One of the most promising alternatives for P2X is ammonia, where hydrogen with ni-
trogen gas via ammonia synthesis forms ammonia. The production of hydrogen today is
done by use of fossil fuel as a result, its application also uses fossil fuels. If the produc-
tion of hydrogen where green it would result in the application also being green. Today,
ammonia production accounts for 2 % of fossil fuel use globally and releases more than
400 million tonnes of CO2 annually. These emissions would disappear if the production
of ammonia was done with the Power-to-X concept.[1]

The purpose of this thesis was to investigate the conditions for a financial, technically
and safely sustainable Power-to-X concept in the form of a Green Ammonia facility in
Northern Sweden. This means that processes for ammonia production must be analyzed
from a technical point of view where the focus on function against green ammonia is in
focus. The economic point of view means what the capital cost (CAPEX) will be for the
plant and the operating cost (OPEX) that the process receives.

The work first requires an analysis of the processes required to be able to produce ammo-
nia. Then analysis of possible techniques for these processes, how well they work against
green ammonia and the assumptions that are in this work. The plant would be large-
scale, which means a production of 500 tons NH3 / day. It is also assumed that there is
a continuous electricity supply and that electricity networks are already available. This
meant that hydrogen production was done with a PEM electrolysis, nitrogen gas is obtai-
ned from cryogenic distillation and ammonia is produced with the HB process. The result
showed that the facility’s CAPEX and OPEX were 2 820 MSEK and 1 272 MSEK/year,
respectively. The dominant factor for the cost of capital was for hydrogen production,
which accounted for 60 % of CAPEX. The high cost of PEM electrolysis isn’t definite.
Both the capital and operative cost can be reduced further with the development of the
technic is inevitable.The electricity demand that the plant requires is 1.6 TWh and the
impact it has on OPEX is 55.4 %. The process that requires the most energy is hydrogen
production, which requires 94 % of the entire plant’s total electricity needs. A major
reason for the expensive operating costs is that the electricity price in the study was
chosen as an average value for SE1 in Sweden over a 10-year period. In a real scenario,
hydrogen production could have been optimized to achieve lower cost.
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Förord

Denna rapport gjordes för att se över förutsättningarna för grön ammoniakproduktion i
Norra Sverige. Arbetet är ett avslutande examensarbete för en fem årig civilingenjörsut-
bildning inom Energiteknik och rapporten är skriven av Fredrik Hägglund.
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AFRY för all vägledning genom detta arbete. De har alltid varit tillgängliga när det upp-
stått problem och kunnat med sin kompetens i ämnet utveckla mina kunskaper. AFRY är
ett stort företag med anställda som är experter inom sitt fält. En expert inom ammoniak-
produktion har pågått under arbetet och vill tacka Raimon Marin för sin expertis i ämnet.

Vill tacka handledare Anders Nordin från Umeå Universitet som alltid varit hjälpsam
och öppen för diskussion.

Slutligen vill jag tacka min familj och vänner som har stöttat mig samt alla på Umeå
Universitet som bidrog till att dessa fem åren blev mycket minnesvärda.

Umeå Maj 2022
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Beteckningar

Förkortning Variabler
P2X Power-to-X V Volym [m3]
H2 Vätgas A Area [m2]
CO2 Koldioxid P Tryck [bar]
AEL Alkalisk elektrolys T Temperatur [K]
PEM Proton exchange membrane ṁ Massflöde [kg/s]
MEA Membranelektrodenhet ṅ Molflöde [kmol/s]
PTL Porösa transportskikt M Molmassa [g/mol]
BPP Bipolära plattor F Faradays konstant [C/mol]
SOEC Solid oxide electrolyzer cell ηfaradic Faradiska verkningsgraden
N2 Kvävgas I Ström [A]
PSA Pressure Swing Adsorption j Strömtäthet [A/m2]
CMS Kolmolekylsilar t Tjocklek [m]
ASU Luftseperationsenhet σ elektriska konduktiviteten [S/m]
NH3 Ammoniak V Spänning [Volt]
H20 Vatten Q Värme [kW]
HB Haber Bosch W Energi [kW]
EU Europeiska Unionen η Verkningsgrad [%]
OPEX Årliga driftkostnader C Kostnad [SEK]
CAPEX Fasta kapitalinvesteringen ẇ massfraktion
CEPCI Chemical plant cost index k Polytropisk konstant
FBM Tryck och materialfaktor R Gaskonstant [J/molK]
VVX Värmeväxlare Cp Specifika värmekapacitet [kJ/kmolK]
BOP Kompletterande utrustning U Värmeöverföringskoefficient [W/mwK]
SA Stackmontering ρ Densitet [kg/m3]
MVC Mekanisk ångkomprimering δH Ångbildningsvärmen [kj/kg]
HPC Högtryckstorn H Specifika massentalpin [kJ/kgK]
LPC Lågtryckstorn
ARC Argontorn
LMTD Logaritmiska medeltemperaturdifferensen
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1 Inledning

I detta kapitel introduceras den vetenskapliga rapporten. I avsnitt 1.1 kommer en bak-
grund för ämnet presenteras, vidare i avsnitt 1.2 beskrivs studiens mål och följs av syftet
i avsnitt 1.3. Avgränsningar och förutsättningar för denna studie presenteras i avsnitt 1.4
vilket följs av avsnitt 1.5 där arbetsmetoden under arbetet presenteras.

1.1 Bakgrund

Användandet av fossila bränslen i konventionella energisystem har lett till ökningen av
växthusgaser i atmosfären och höjningen av jordens medeltemperatur vilket lett till ök-
ning av havsnivåerna.[2] Att vara medveten om denna verklighet har medfört en kraftig
ökning av användandet med förnybar energi på grund av dess låga miljöpåverkan. Dess-
utom har utbyggnaden och teknikens utveckling gjort förnybar energi ekonomisk och
konkurrenskraftig mot konventionella fossila bränslen. Det förväntas att rena och CO2-
fria energisystem kan realiseras för att förbättra människors livskvalitet. Liberalisering
inom energisektorn har också öppnat möjligheten för kunderna att agera som energi-
producent och konsument. Den fluktuerande efterfrågan och utbudssidor i det framti-
da energisystemet kräver också en effektiv användning av sekundär energikälla i form
av energibärare som effektivt och ekonomiskt kan produceras, lagras och utnyttjas.[2]
Det framtida energisystemet förväntas kunna underlättas av ett optimalt utnyttjande av
förnybar energi där det kommer medföra minskning av globala växthusgasutsläpp, för-
bättring av stadsmiljökvalitet och skapande av industriell verksamhet.[2] En av de mest
lovande alternativen för det framtida energisystemet är användandet av grön vätgas som
energibärare för ammoniak. Av all producerad vätgas går 55 % till produktion av ammo-
niak.[3] Ammoniak är en av världens mest producerade kemikalie med 180 MT/år och
det sker en ökning från år till år eftersom 80 % av ammoniak används för gödningsmedel.
Att producera ammoniak är en välutvecklad process där det finns en infrastruktur för att
producera, lagra och transportera ammoniak över hela världen. Regelverk och riktlinjer
för hantering av ammoniak är också etablerad. Vid användande av ammoniak som energi-
bärare för vätgas kommer det inneära längre lagringsperiod och en billigare transport.[4]
Ammoniakproduktion står för närvarande för över 1,8 % av världens konsumtion av fos-
sila bränslen eftersom att vätgasproduktionen till största del kommer från naturgas. En
produktion av vätgas med elektrolys som får el från förnyelsebara energikällor kommer
minska utsläppen markant.[5]

1.2 Mål

Arbetets stora mål är att utvärdera P2X konceptet för en grön ammoniakanläggning.
Delmålen för arbetet innefattar:

• Dimensionering av en Grön ammoniakanläggning

• Flödesschema för Grön Ammoniak framställning

• Mass och energibalans för Grön Ammoniak framställning

1
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• Ekonomisk och teknisk kartläggning av grön ammoniakframställning transport och
lagring (CAPEX och OPEX)

• Kartläggning av tillstånd och lagstiftning kring etablering av en Grön ammonia-
kanläggning

Arbetet innefattar även en ekonomisk och teknisk kartläggning där olika elektrolystek-
niker utvärderas. För och nackdelar med de olika teknikerna och viktiga parametrar för
CAPEX/OPEX togs fram. Det skall även studeras om vätgas och ammoniak produceras
på samma område eller om anläggningarna skall placeras på olika områden där transport
sker mellan anläggningarna.

1.3 Syfte

Syftet med detta examensarbete är att undersöka förutsättningarna för ett ekonomiskt,
tekniskt och säkerhetsmässigt hållbart Power-to-X koncept i form av en Grön ammoni-
akanläggning i Norra Sverige. Rapporten har som mål att utföra en konceptstudie för
energiomvandling från vätgas till framställning av ammoniak. Arbetet kommer bredda
uppdragsgivarens kunskaper för processen samt förutsättningarna i detta område.

1.4 Avgränsningar och förutsättningar

• Kapacitet

– Konceptstudie för storskalig ammoniakanläggning, där det kommer tillhanda-
hålla en andel i Sveriges ammoniakanvändning

• Lokalisering

– Anläggningar är placerade i Norra Sverige

– Finns ingen storleksbegränsning.

• Elnät

– On-the-grid, elnät finns tillgänglig för alla anläggningar.

– On-demand, kontinuerlig eltillförsel från förnyelsebara energikällor.

• Marknad och pris

– Marknaden för grön ammoniak är inte nog etablerad och vad en kund är villig
att betala för produkten beror på scenario. Därmed kommer inte markna-
den att sälja ammoniak att ta i beaktande utan mer på vad som påverkar
CAPEX/OPEX.

• Layout och skiss

– En ritning eller vy av anläggningen krävs inte.

2
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1.5 Arbetslinje och Metod

Den arbetslinje som detta arbete följer visas översiktligt i Figur 1. Starten av projektet
är att få en bakgrund om ämnet och de faktorer som krävs för grön ammoniak. När
en bakgrund är strukturerad kan en metod med rimlliga avgränsningar, val av teknik
och beräkningsmetod tas fram utifrån den vetskap som bakgrunden gav. Resultatet fås
genom att följa metoden där i detta arbete kommer vara beroende på dimensioneringen av
ammoniakanläggningen. Vilka antaganden och faktorer som avgör resultatets känslighet
och validitet görs i en känslighetsanalys vilket slutligen diskuteras.

Figur 1 – Arbetslinje för projektsrapportens struktur.
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2 Teoretisk Bakgrund

Detta kapitel presenteras en teoretisk bakgrund för att kunna uppnå målen för en grön
ammoniakanläggning med P2X-konceptet. I avsnitt 2.1 kommer Power-to-X att presente-
ras och de applikationer som vätgas kan användas till, det primära fokuset kommer vara
mot Power-to-ammoniak. Avsnitt 2.2 kommer ämnet vätgas att presenteras vilket följs av
avsnitt 2.3 där elektrolysprocessen för vätgas beskrivs och olika tekniker presenteras med
synen från P2X. Den andra delen i gasförsörjningen till ammoniakproduktion är kvävgas
som presenteras i avsnitt 2.4 där dels en introduktion för det kemiska ämnet, använd-
ningsområde och respektive tekniker för produktion presenteras. I avsnitt 2.5 presenteras
ämnet ammoniak, produktionsteknik och övriga lagstifningar som finns.

2.1 Power-to-X

Power-to-X är ett koncept för att omvandla elektricitet till en energibärare som värme,
kyla, produkt eller råvara. Det är ett paraplybegrepp för olika sätt att omvandla ener-
gi nämligen Power-to-gas, Power-to-vätska, Power-to-bränsle, Power-to-kemikalier och
Power-to-värme. Definition visar att X i P2X står för en mängd olika produkter, proces-
ser, teknologier och applikationer. Det första steget i Power-to-X processen är elektrolys
där vatten med hjälp av el spjälkas till syrgas och vätgas. Vidare kan vätgas och syrgas
användas direkt eller appliceras i andra processer/applikationer. Vätgasen som används
direkt kan bland annat användas i olika industrier eller för transporter och därför är
vätgas som energibärare en viktig parameter för att komplettera framtidens energisy-
stem. Vätgas används för framställning av olika applikationer som visas i Figur 2 där
användande av förnyelsebar el vid produktion kommer dels göra vätgasen grön men även
applikationerna blir gröna. Med förnyelsebara energikällor kommer det innebära att ener-
gitillförseln inte är konstant utan volatil. Faktorer som vind och sol avgör när energi kan
produceras och användas i ett P2X-system. Ett utnyttjande av det elöverskott som fås
när elbehovet är lågt i Sverige är en gynnsam faktor till användande av P2X-system.
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Figur 2 – Översiktlig beskrivning av Power-to-X där förnyelsebar el kan genom elektrolys-
processen bidra till diverse applikationer.

2.1.1 Power to ammoniak

Produktion av vätgas genom elektrolys är en relativt enkelt teknik men det finns ut-
maningar vid lagring och bristen av transport- och hanteringsinfrastruktur. Ett annat
alternativ för att realisera ett P2X-system är därmed att lagra den producerade vätet
som ett annat ämne. En av de mest lovande alternativen för detta är ammoniak. Pro-
cessen att framställa ammoniak från vätgas och kvävgas kallas ammoniaksyntes.[6] I dag
använder cirka 85 % av all ammoniakproduktion HaberBosch (HB)-processen där vätgas
och kvävgas införs i en reaktionskammare med hög temperatur och tryck.[7] [8] Gaserna
reagerar på ytan av en katalysator i kammaren och ammoniakånga produceras.

Eftersom att ammoniak förekommer i många sektorer finns redan en infrastruktur för
produktion, lagring och transport av ammoniak över hela världen. Ammoniak är en kemi-
kalie som har producerats i över 100 år där regler och lagstifningar är väletablerade. Med
ett ämne som har varit relevant under en lång tid kommer även material-, produktion,
lagring och transportkostnader vara relativt låg. I dagsläget står ammoniakproduktio-
nen för ungefär 2 % av fossilbränsleanvändningen i hela världen och frigör mer än 400
miljoner ton CO2 vilket motsvarar mer än 1 % av de totala årliga globala utsläppen
av växthusgaser. Detta utsläpp är eftersom vätgasproduktionen görs främst av reforme-
ring av naturgas. Om produktionen använde P2X konceptet skulle det leda till att dessa
utsläpp försvann.[1]
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2.2 Vätgas

Vätgas är just nu i blickfånget både från politiskt håll och från företagsvärlden där in-
tresset att skapa en ”väteekonomi” är stor. Det finns flera skäl till det växande globala
intresset för vätgas där det kan användas till väldigt många möjliga användningsområ-
den och ses som en möjliggörare för att uppnå en ren, säker och ekonomiskt hållbar
energiförsörjning. EU presenterade sin vätgasstrategi 8 juli 2020 där syftet är att mins-
ka koldioxidutsläppen och utöka användningen av vätgas i sektorer där det kan ersätta
fossila bränslen. För denna strategi är grön elektrifiering kärnan för att uppnå en kol-
dioxidfri ekonomi med elektricitet som används för ett brett utbud av slutapplikationer
idag.[9] Elektrifiering är ett tilvägaggångsätt för att tillgodose de flesta energibehov där
grön elektrifiering kan ge lokala miljöfördelar.

2.2.1 Egenskaper och användningsområde

Grundämnet väte är det första kemiska elementet i periodiska systemet med atomnummer
ett. Atomen är det lättaste grundämnet med 1,008 u och består endast av en atomkärna
med en elektron. Det är med sin smak-, färg-, och luktlösa natur lättantändlig i luft vid
atmosfärstryck och rumstemperatur. Väte är det rikligaste grundämne som förekommer
i universum med 90 % av det totala antalet tillgängliga atomer. Förekomsten av väte
på jorden är främst tillsammans i andra föreningar i naturen som i vatten och i kolväte-
föreningar. [10] Vätgas utgörs av två väteatomer som tillsammans bildar en vätemolekyl
(H2). Eftersom gasen är lätt och har densiteten på 0,0838 kg/m3 vid atmosfärstryck och
rumstemperatur så trycksätts vätgas nästan alltid för att kunna förvaras i en mindre
volym. Under en temperatur på -252,74 ◦C vid normalt tryck övergår grundämnet till
flytande form och ökar då i densitet avsevärt till 70,8 kg/m3. Vätgas har en låg självan-
tändningstemperatur på 571 ◦C vilket innebär en risk vid hantering.[11] Vätgas har en
hög gravimetrisk energitäthet mellan 119,9-141,9 MJ/kg jämfört med andra konventio-
nella bränslen som bensin 44 MJ/kg. Volymetriskt är den inte lika energität och beror
på sin låga densitet vilket är anledningen till att vätgaslagring ofta innebär både höga
tryck och stora volymer. [12] En sammanställning på egenskaper för vätgas visas i Tabell
1.

Tabell 1 – Sammanställning av egenskaper för vätgas.

Parameter Värde Enhet
ρSTP (gas) 0,0838 kg/m3

ρ (vätska) 70,8 kg/m3

Molekylvikt 2,016 kg/kmol
Kokpunkt -252.74 ◦C
Fryspunkt -259.18 ◦C

Självantändningstemperatur 571 ◦C
Specifik värmekapacitet 14,89 kJ/kg*K

Gravimetrisk energitäthet 119,9-141,9 MJ/kg
Energidensitet 10,05-11,89 MJ/m3
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2.2.2 Vätgasproduktion

Efterfrågan på ren vätgas var år 2020 115 miljoner ton där användandet var främst till
raffinering och produktion av ammoniak. Andra sektorer där ren vätgas har en efterfråga
av ren vätgas visas i Figur 2. Produktion av vätgas har gjorts i över 200 år och olika
tekniker är etablerade. Den teknik som används mest är ångreformering av naturgas
vilket motsvarar 50 % av all produktion. Processen att reformera olja används till 30 %,
kol-förgasning används till 18 % och elektrolys består av 3,9 % av all vätgasproduktion.
En sammanställning på andel produktionsmängd med diverse process visas i Tabell 2.

Tabell 2 – Procentuell andel av världens vätgasproduktion för respektive teknik.[13]

Ångreformering
av naturgas

Reformering
av olja/nafta Kol-förgasning Elektrolys Övrig

50 % 30 % 18 % 3,9 % 0,1 %

De olika teknikerna att framställa vätgas skiljer sig i fossilt utsläpp. EU har valt att
färglägga de olika processerna för att få en bild av koldioxidutsläppet respektive vätgas-
produktion har. Grå vätgas är produktion av vätgas med reformering av dels naturgas
genom en process som kallas ångreformering och reformering av olja/nafta. Vid ångrefor-
mering av naturgas värms gasen till 700-1100 ◦C vilket i kombination med en katalysator
gör att vattenånga reagerar med metan där koldioxid och vätgas bildas. Den står idag
för den överlägset största delen av den vätgas som produceras idag. Reformering av
olja/nafta är grå vätgas eftersom användande av fossila bränslen samt utsläpp den pro-
cessen ger. Produktion av grå vätgas innebär ett koldioxidutsläpp på 10 kg CO2/kg,H2

samt ett användande av fossila bränslen.[14]

Brun vätgas produceras via förgasning av brunkol. Vid förgasning blåses kolet igenom en
förgasare med syre och vattenånga samtidigt som det värms upp. Om kolet värms upp av
externa värmekällor kallas processen allotermisk, medan autotermisk process förutsätter
uppvärmning av kolet via exotermiska kemiska reaktioner som sker inuti själva förgasa-
ren. Det är viktigt att det medföljande oxidationsmedlet är otillräckligt för fullständig
oxidation av bränslet. Under de nämnda reaktionerna oxiderar syre- och vattenmoleky-
ler kolet och producerar en gasformig blandning av koldioxid (CO2), kolmonoxid (CO),
vattenånga (H2O) och vätgas (H2). Storskaliga kolförgasningsanläggningar är främst av-
sedda för elproduktion eller för produktion av kemiska råvaror. Vätgas är då en biprodukt
som kan erhållas. Om vätgas är den önskade slutprodukten genomgår kolgasen vatten-
gasförskjutningsreaktion vilket beskriver reaktionen mellan kolmonoxid och vattenånga
för att bilda koldioxid och vägas. En ökad mängd vätgas produceras genom ytterligare
reaktion med vattenånga. Förgasningsprocessen är en etablerad process som används i
många industrier. Ett resultat av processen är att biprodukter släpps ut i atmosfären
och koldioxidutsläppet i denna process är ungefär 19 kg CO2/kg,H2.[14]

Blå vätgas har kommit under senare år som ett koncept. Det är grå eller brun vätgas men
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för att klassas som blå vätgas måste den koldioxid som bildas vid framställningen av vät-
gasen lagras på något sätt. En teknik som går under benämningen CCS (carbon capture
storage) där processen är att fånga upp koldioxid innan den kommer ut i atmosfären,
där det transporteras och lagras i århundraden eller årtusenden. Lagring av koldioxid är
komplicerat och inte tillräckligt etablerat i dagsläget. Koldioxidutsläppet skulle minska i
denna process till mindre än 3,5 kg CO2/kg,H2.[14]

Grön vätgas tillverkas dels genom elektrolys vilket innebär att man spjälkar vatten till
vätgas och syrgas. För att klassas som grön vätgas måste energin som krävs för att driva
elektrolysen vara förnybar. Grön vätgas som tillverkas genom elektrolys från förnybar
energi innebär inga utsläpp av koldioxid eller andra växthusgaser. Idag är mindre än 1 %
av den globalt producerade vätgasen grön vätgas. Att ersätta all vätgas som produceras
med fossila bränslen till grön vätgas skulle det kräva 4 000 TWh fossilfri elproduktion.
Detta skulle resultera i en utsläppsreduktion på cirka 800 Mton CO2/år vilket motsvarar
2 procent av de globala utsläppen varje år.[15]

2.2.3 Sluthantering

Vätgas är en komplicerad gas att hantera efter produktion eftersom att vätgas är det
lättaste ämnet i universum och att gasen tar en stor plats. Ett kilo vätgas vid atmosfäris-
ka förhållanden har en volym på cirka 11 m3. Om vätgaslagring skall vara genomförbar
måste dess densitet ökas. Det finns olika sätt att öka densiteten av vätgas men de kräver
alla energi i någon form.[16] Att komprimera gasen är vanligtvis ett första steg i slut-
hantering, därefter sker en lagring vilket sedermera transporteras och gasen kan slutligen
användas i diverse applikationer. Vilka tekniker som finns och hur de används vid slut-
hantering kommer presenteras vidare i detta kapitel.

Komprimering
När producerad vätgas lämnar produktion är gasens i samma tryck som processen använ-
der. Detta tryck är vanligtvis lägre än vad som är nödvändigt för planerad applikation.
En kompressor används för att trycksätta gasen och det finns olika typer av kompressorer
som passar bäst beroende applikation. Vätgaskompression är uppdelad i två grenar vil-
ket är mekanisk och icke mekanisk kompression. Mekanisk kompression är den vanligaste
typen av kompression idag. Den utnyttjar rörelsen av ett mekaniskt system för att öka
trycket hos en gas.[17] Den mest använda typen av mekanisk kompressor är kolvkom-
pressorn som kan få gas att uppnå 1000 bar.[18] Trots teknikens mognad lider den av
flera nackdelar när de tillämpas på vätgasproduktion. Det finns risk för läckage genom
kompressorn vilket kan vara en säkerhetsrisk. Mekaniska kompressorer består av flera
rörliga delar något som påverkar komplexiteten och kostnaden. Den operativa kostna-
den är ungefär 5% av grundinvesteringen varje år.[19] Verkningsgraden är även den en
nackdel där den ligger runt 40-50 % för denna teknik.[17] För att hantera dessa problem
finns det flera andra typer av mekaniska kompressorer. Den jonisk flytande kompressorn
är den optimala mekaniska kompressorn för vätgas. Dessa kompressorer har en hög verk-
ningsgrad på cirka 70 % och en låg specifik energiförbrukning på cirka 2,7 kWh/kg. De
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har också färre rörliga delar vilket ger längre livslängd och mindre buller. Det finns också
axialflödeskompressorer där gasen rör sig genom kompressorn i axiell riktning snarare än
radiell riktning. Dessa är högeffektiva kompressorer dock är det sällan ett tryckförhållan-
de över 30:1 i industriella miljöer vilket potentiellt kan begränsa teknikens användbarhet
för vätgaskompression. [20]

Icke-mekaniska kompressorer är vanligtvis mindre, billigare, färre rörliga delar vilket för-
bättrar livslängden och minskar buller. Denna kategori av kompressorer kan delas in i två
delar vilket är elektrokemiska och kemiska kompressorer.[19] En elektrokemisk kompres-
sor fungerar genom att applicera en spänning över ett membran där vätgas dissocierar
till protoner och elektroner vid anoden. Protonerna strömmar genom den fasta elekt-
rolyten och reducerar tillbaka till vätgas vid katoden där trycket är högre.[21] Denna
komprimeringsmetod möjliggör ökad effektivitet (60 % och potentiellt upp till 80 %)
samtidigt som systemets storlek, komplexitet och kostnad minskar. Endast relativt små
flödeshastigheter och utloppstryck fungerar för denna teknik och behöver utvecklas för
att användas.[17] [19] Denna process liknar den för PEM-elektrolysteknik vilket kommer
presenteras i detalj senare i rapporten.

Kemisk kompression uppnås vanligtvis med användning av metallhydrider. Processen
liknar den för metallhydrid vätgaslagring och är därför termiskt driven. Vid låga tempe-
raturer adsorberas vätgas i metallen. När temperaturen och tryck ökar frigörs vätgas.[19]
Metallhydridkompression erbjuder liknande fördelar som elektrokemisk kompression där
det inte finns några rörliga delar, den är kompakt och hållbar. Vätgas kan komprime-
ras upp till 700 bar men där verkningsgraden är låg (10 %). Eftersom att processen är
värmedriven kan den kopplas till en spillvärmeproducerande process vilket innebär att
ingen el behöver förbrukas.[21]

Lagring
Lagring av vätgas är central när produktionen för att kunna transportera, distribuera
och använda gasen i ett senare skede. Lagring av vätgas kan antingen ske i gasform under
lågt tryck, gasform under höga tryck, flytande form, hybridformat eller lagring i fasta
material. I dagsläget tillämpas vanligen lagring som högt trycksatt gas eller vätskeform.

Det vanligaste sättet att lagra vätgas idag är att komprimera det i gasform. Lagring av
gaser i trycksatta kärl har gjorts sedan 1800-talet vilket innebär att det är en mogen
teknik.[22] Den låga densiteten för vätgas gör att komprimerat vätgas kräver höga tryck
och allmänt större distributionsfordon.[16] Trycket vid vilket vätgasen komprimeras till
varierar beroende på applikation. Men när trycket ökar kommer även de potentiella sä-
kerhetsriskerna och kostnaderna öka.[23] Komprimerat vätgas kan lagras exempelvis i
trycksatta kärl eller i underjordiska grottor. Komprimeringen av vätgas är en energikrä-
vande process där komprimering till 200 bar eller 700 bar från atmosfäriska förhållanden
kräver 14 MJ/kg respektive 22 MJ/kg.[18] Genom att använda en teknik för vätgas-
produktion som medför ett ökat tryck kan detta arbete minskas.[24] Lagring av 1 kg
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gasformigt väte vid 200 bar och 700 bar upptar 0,071 m3 respektive 0,028 m3.[18]

Lagring av vätgas i flytande form minskar lagringsvolymen vilket gör det till ett lo-
vande alternativ för bränslecellsfordon och distribution. Processen fungerar genom att
först komprimera och sedan kyla gasen med vätske-/kvävevärmeväxlare. Den kylda och
komprimerade gasen stryps genom en expansionsventil som gör att en del av gasen blir
flytande. Processen upprepas tills allt vätgas har blivit flytande och lagras i kryogena
tankar.[18] Den största nackdelen med att lagra vätgas i flytande form är den stora
mängden energi som krävs. Själva processen för att vätskebilda gasen är energikrävande
samt att behålla gasen under nödvändig temperatur förbrukar också energi. Ett annat
problem med denna teknik är förekomsten av boiloff förluster. På grund av värmeöver-
föring mellan väggarna och miljön avdunstar en del vätgas i lagringstanken. Detta ökar
energiförbrukningen eftersom vätgas behöver bli flytande igen. Det kan också leda till en
förlust av vätgas eftersom det potentiella trycket byggs upp i tanken vilket innebär att
en del gas kan behöva släppas ut. Boil-off-förluster har rapporterats ligga mellan 0,1-3
% per dag beroende på lagringskärl.[16] [23] Att lagra vätgas som vätska är en relativt
mogen teknik. Det stora energibehovet och dyra lagringsmetoder innebär följaktligen att
dess användningsområden hittills har varit ganska begränsade.[18] Det är inte att föredra
för långtidslagring eller transport men det har använts inom flygindustrin där prestan-
da är viktigare än kostnaden.[23] [8] Energibehovet har visat sig vara mellan 10 och 6
kWh/kg,H2, beroende på anläggningens storlek.[16] Vid lagring av 14 kg flytande vätgas
krävs en volym på 0,014 m3.

En annan potentiell lagringslösning är kryokomprimerad lagring. Denna lösning kombine-
rar trycksatt och flytande lagringsteknik. Genom att lagra gasen vid både högt tryck och
kryogent temperatur ökar densiteten jämfört med vanlig komprimerad lagring. Eftersom
att vätgas fortfarande är i gasform finns det inga boiloff-förluster, energiförbrukningen
förväntas därför minska.[22] Kryokomprimerad lagring är fortfarande i utvecklingsfasen
och ännu inte redo för kommersiellt bruk.

Ett av de mer lovande alternativen för lagring av vätgas är den i fast tillstånd. Denna
teknik fungerar genom att ett fast material adsorberar gasen och i ett senare skede frigör
gasen. Den vanligaste metoden för lagring av vätgas i fast tillstånd är kemisorption med
användning av metallhydrider. Protonerna och elektronerna adsorberas vid metallytan
och diffunderar in i materialet. Lagring i fast tillstånd har fördelen av att lagra vätgas
med hög densitet (potentiellt 0,0123 m3/kg,H2) och relativt lågt tryck. Elbehovet är lågt
men det kräver ett större värmebehov än vad som krävs för kompressionslagring.[22] Vik-
ten av en lagringslösning i fast form är följaktligen stor. För tillfället är lagring av vätgas
i metallhydrider inte en teknik redo för kommersialisering. Reaktionen för processen är
ofta långsam, frigörandet av vätgas kräver höga temperaturer och det är fortfarande
dyrt.[23]

Transport

10



Umeå Universitetet, TFE 2 TEORETISK BAKGRUND

Idag transporteras vätgas från produktionsstället till användningsstället med olika tek-
niker. En lovande teknik är att transportera vätgas i gasform via pipe-lines. Detta är en
väletablerad teknik med andra gaser och det finns redan en infrastruktur placerad för
Europa med naturgas. Back-bone projektet har implementeras för att få en pipeline till
Norra Sverige för just transportering av vätgas. Denna pipeline kommer förena 21 länder
där en vätgasinfrastruktur är det slutgiltiga målet.[25] I detta arbete kommer produktion
av vätgas vara on-site vilket innebär att vätgas och ammoniak produceras på ett område.
Transport av gaser för detta arbete kommer därmed enbart behöva korta rördragningar.

Vätgas kan även komprimeras till ett tryck på 180 bar eller högre och lagras i långa
cylindrar. Dessa cylindrar staplas på lastbilar och kan då transportera gasen. Lastbilar
har ett maximal vikt för transport och det begränsar mängden vätgas som kan transpor-
teras. För längre sträckor transporteras vätgas som en vätska i superisolerade kryogena
tankbilar. Vätgas görs flytande genom att kyla det till under -253 ◦C. När gasen väl är
kondenserat kan det lagras vid kondenseringsanläggningen i stora isolerade tankar. Det
krävs energi för att göra vätgas flytande och med dagens teknik förbrukar flytande mer
än 30 % av vätgasets energiinnehåll och är dyrt.

Användning av pipe-lines är fördelaktigt för en vätgasanläggning när det kan transporte-
ras direkt till applikation. Att både ha vätgas och dess applikations på samma anläggning
gör att processen kan kontrolleras bättre och transportkostnaderna minskar.

2.3 Elektrolys

Produktion av vätgas och syrgas med hjälp av vattenelektrolys är en teknik som först
upptäcktes av Alessandro Volta på 1800-talet. Volta upptäckte att syrgas och vätgas pro-
duceras när ström applicerades över två elektroder i vatten. Michael Faraday tog fram
1833 Faradays elektrolytiska lag vilket säger att mängden av ett ämne som bildas i elekt-
rolyscell är proportionell mot elmängden som passerar genom cellen. Faradays arbete
visade även att själva lösningen var en del av strömmen i elektrolys och det ledde honom
till idéerna om oxidation och reduktion.

En elektrolysator består av två halvledare som elektroder, en negativ (katod) och en
positiv (anod) som omgärdas av en jonledande elektrolyt. Anoden och katoden skiljs åt
med ett membran vilket avgränsar elektrodererna gör att respektive gas kan urskiljas och
en gasmottagare används för att samla upp vätgas och syrgas. En elektrolytisk cell består
av två halvledare och ett membran, men vid större produktion används flera celler och
beskrivs då som staplar eller på engelska stacks. En översiktlig bild för en elektrolytisk
cell visas i Figur 3.
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Figur 3 – Elektrolytisk process där katoden attraherar positivt laddade joner från elekt-
rolyten medans anoden attraherar negativt laddade joner när likströms appliceras över
kretsen.[26]

Processen startar med att likström applieras över elektroderna och sönderdelar elekt-
rolyten. Vatten används som elektrolyt med vetskap att det innehåller joner i form av
positivt laddade vätejoner och negativt laddade hydroxidjoner. När elektrisk ström av
negativt laddade elektroner flödar i kretsen kommer en reduktion ske vid katoden där
vätejonerna neutraliseras och omvandlas till vätgas. Vid anoden kommer oxidation att
ske när strömmen avlägsnar elektroner från hydroxidjoner och omvandla dem till syrgas
samt neutrala vattenmolekyler. Den elektrokemiska reaktionen som fås och den energi
som krävs för elektrolys fås av

H2O → 1

2
O2 +H2

∆H(T ) = T∆S(T ) + ∆G(T ) = −285, 85 kJ/kg

där ∆G(T ) är den minimala mängden elektrisk energi som behövs för reaktionen (föränd-
ring i Gibbs fria energi); T∆S(T ) är den termiska energins som behövs för reaktionen.
∆S(T ) är entropiförändringen i vattenspjälkningsprocessen och T är den opererande
temperaturen.

Storskalig vätgasanläggning designades för kontinuerlig drift eftersom fossila energikällor
var den energikälla som användes traditionellt. I ett P2X-system kommer det användas
förnyelsebara energikällor som kräver en dynamisk drift. Sol och vind är viktiga förny-
elsebara energikällor där energi fås när solen är uppe och när de blåser vilket gör att
energin inte är kontinuerlig. En anläggning som använder sig av höga tryck är också
användbart för elektrolysörer i P2X-applikationer, eftersom detta minskar behovet av
vätgaskomprimering vilket leder till minskade kostnader och energibehovet för kompres-
sorn. Investeringskostnad och livslängd är också viktiga faktorer.[27] En elektrolysators
effektivitet beror på lasten som är på anläggningen, vid minskad belastning ökar effekti-
viteten men vid en för låg last kan effektiviteten sänkas.[28] [29] För en ökad prestanda
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vid dellast eftersöks en låg strömtäthet hos elektrolysatorn. Strömtätheten är ungefär
proportionell mot väteproduktionshastighet enligt Faradays lag. Effektivitetsförbättring-
ar förekommer med stigande temperatur och med något minskande tryck. Detta sker på
grund av gasens ökade partialtryck vilket leder till en ökning av den spänning som krävs
för att initiera elektrolysen process.[30] Trycksatt drift kan därför minska elektrolysörens
effektivitet, men den totala systemeffektiviteten kan fortfarande förbättras eftersom det
minskade behovet för kompression. Vid P2X-system är trycksatt drift att eftersträva för
att undvika en större komprimering vid applikation. Men ett trycksatt system kräver
extra säkerhetsåtgärder eftersom det finns en högre risk för blandning av produktgaser-
na och kan även orsaka ökad nedbrytning. När det används i ett P2X-system finns det
andra komponenter som är involverade i elektrolysprocessen, såsom likriktare (eftersom
elektrolys kräver likspänning), vattenrening och andra hjälpkomponenter. Effektiviteten
hos vissa av dessa komponenter beter sig annorlunda än elektrolysatorer och deras effek-
tivitet minskar vid dellast. Därför kan den ökning av effektivitet som fås vid dellast för
elektrolysatorerna motverkas om systemets effektivitet minskar vid dellast.[31] Eftersom
stora elektrolysatorer vanligtvis består av flera stacks av elektrolysceller är det möjligt
att ha en större belastningsvariation för enskilda stacks.[31] Hur en elektolysprocess fun-
gerar och vilka material som används skiljer sig beroende på den tekniska processen. I
detta kapitel kommer teknikerna AEL, PEM och SOEC analyseras.

2.3.1 AEL, Alkaline Water Electrolysis

Alkalisk vattenelektrolys har en lång historia inom den kemiska industrin. Dess appli-
kation för energiomvandling i vätgasenergisystemet fortsätter väcka uppmärksamhet och
avancerade elektrolysörer har utvecklats. Leverantörer för alkalisk vatten elektrolysö-
rer finns över hela världen några av dessa är NEL Hydrogen (Norge), Thyssenkrupp
(Tyskland) och Asahi Kasei (Japan). Dessa leverantörer kan producera vätgasanlägg-
ningar i storleken MW där i dagsläget finns alkalisk vattenelektrolys anläggningar i stor-
leken 150 MW. Ett ytterliggare exempel är Thyssenkrupp AG byggande av en 20 MW
grön vätgasanläggning i Donaldsonville USA som skall vara färdig 2023.

Vid alkalisk vattenelektrolys är elektroderna nedsänkta i elektrolyten separerad av ett
membran, översikt av en cell med denna teknik visas i Figur 4. Elektrolyten är vanligtvis
en 25–30% KOH-lösning i vatten för att att accelerera reaktionen och är basisk vilket gör
att man undviker korrosionsproblem som sker med syrliga elektrolyter. Nickel är ett po-
pulärt val för elektrolysör på grund av dess låga kostnad, goda resultat och tillgänglighet.
Membranet i en AEL skiljer sig beroende på vilken leverantör det gäller men vanligtvis är
det av materialet nickeloxid. Den kemiska processen sker när likström appliceras och att
hydroxidjonerna överförs genom elektrolyten till anodytan där de förlorar elektroner som
återgår till den positiva terminalen. Vid katoden kommer två vattenmolekyler dissocieras
och vätgas uppstår genom reaktionen

Katod : 2H2O + 2e− → H2 + 2OH−
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Syrgas och en vattenmolekyl uppstår vid anoden, den reaktionen blir

Anod : 2OH− → 1

2
O2 +H2O + 2e−

Den totala reaktionen för alkalisk vattenelektrolys blir därmed[31]

Total : H2O → 1

2
O2 +H2

Figur 4 – Översiktlig vy över hur en cell för AEL-elektrolys tekniken är strukturerad. [32]

I Figur 5 visas blockschema för en typisk AEL process. Innan en process kan starta måste
elektrolyten genereras där matarvattnet renas med dejonisering och blandas ut till en nog
hög KOH-vattenlösning. Den inkommande elektriciteten är växelström och via en likrik-
tare omvandlas det till likström som kan användas. När likström appliceras över stacken
kommer produktgaserna mot ytan som transporteras vidare till två separata tankar för
vätgas och syrgas. Syrgas släpps vanligtvis ut i atmosfären och vätgas torkas för att få
en högre kvalite. I samband med detta separeras elektrolyten med gaserna och återgår
till elektrolysatorn för att fortsatt få en cirkulation i processen. Produktgaskvaliten efter
torkning är vanligtvis i intervallet 99,5–99,9% för vätgas som kan ökas till över 99,999%
genom katalytisk gasrening (deoxidationsmedel).[31] Den relativt låga kvaliten beror på
att membranet inte kan undanhålla all syrgas från att kontaminera vätgasen. AEL har
en arbetstemperatur mellan 60-80 ◦C och vanligtvis tryck på 1 atm.[33]
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Figur 5 – Blockschema för en typisk AEL process.

Fördelarna med tekniken alkalisk vattenelektrolys har mycket att göra med att den är
välutvecklad. Det finns industriella elektrolysörer i storleken MW som kan leverera upp
mot 1400 m3,H2/h. Ur en ekonomiska synvinkel är AEL billigare i jämförelse med andra
tekniker där investeringskostnad som används ligger ungefär på 1-1,2 euro/W och den
operativa kostnaden ligger på 2-3 % av investeringskostnaden varje år. De ekonomis-
ka värdena skiljer sig såklart mellan leverantörer, storlek och tillgänglighet. Nackdelar
med denna teknik ur ett P2X synpunkt är den låga kvaliten vätgas, relativ låg verk-
ningsgraden (50-70 %) och den dynamiska prestanda.[34] Den dynamiska prestandan är
belastningsområdet för alkaliska elektrolysatorer vanligtvis begränsat till mellan 20-100
%. Anledningen till att lasten inte får gå under 20 % är för att undvika diffusion av vätgas
genom membranet till syrgassidan vilket resulterar i en brandfarlig blandning vid låga
produktionshastigheter. I praktiken ligger säkerhetsavstängningar vid en väteförorening
på 1–2 % på syreströmmen vilket motsvarande ca 25–50 % av den undre explosions-
gränsen. Explosionsgränsen för procent vätgas i syrgas är beroende på temperatur och
tryck.[35] Cellerna i elektrolysen kan inte heller i nuläget arbeta vid låga strömtätheter.
Detta är en begränsning vad gäller flexibilitet i last vilket kommer krävas för drift med
förnybara energikällor.[36] Processen går inte att användas i reversibel drift, d.v.s. det
går inte att producera el av vätgas. Livslängden för elektrolysstacks är mellan 60-90 tusen
timmar och hela systemet mellan 20-30 år. Det sker även en procentuell degradering på
systemet och ligger ungefär 0,2-1,5 % varje år. För flexibel användning av ett elektrolys-
system skall starttiden nämnas där AEL har en kallstarttid på 20 minuter men att uppnå
full last krävs längre tid. Skulle elektrolysören vara i stand-bydvs att de förblir varma
kan den nå full prestanda efter 1-5 minuter, detta kräver såklart mer energi.[34][37]

2.3.2 PEM, Proton exchange membrane

En av de mest lovande elektrolyserteknikerna för P2X-användning är PEM-elektrolysören.
Det utvecklades under 1960-talet och använder vattenspjälkning men med ett membran
i fast material vilket protonerna (H+) kan tränga sig igenom. En PEM-elektrolysator
består av flera enstaka celler, som består av en membranelektrodenhet (MEA), porö-
sa transportskikt (PTL) och bipolära plattor (BPPs), som kan ses i Figur 6.[34] MEA
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innehåller det fasta membranet samt de katalytiska skikten anod och katod. PTL:erna
ansvarar för matningen av vatten till anodens reaktionsställe och den konstanta trans-
porten av vätgas och syrgas från reaktionsstället. BPP:erna används som kraftkoppling
och kan också hjälpa till med att avlägsna gaserna. Det används en sur elektrolyt vilket
gör att den miljön som PEM har kräver användning av ädelmetallelektroder som iridium
för anoden och platina för katoden. När vatten tillförs vid anoden och bildas syrgas samt
positivt laddade vätejoner.[38] Reaktionen vid anoden fås av[31]

Anod : H2O → 1

2
O2 + 2H+ + 2e−

Elektronerna strömmar sedan genom en extern krets och vätejonerna rör sig selektivt över
PEM till katoden. Vid katoden kombineras vätejoner med elektroner från den externa
kretsen för att bilda vätgas. Reaktionen vid katoden blir därmed[31]

Katod : 2H+ + 2e− → H2

Den totala reaktionen för hela processen blir [31]

Total : H2O → 1

2
O2 +H2

Figur 6 – Översiktlig vy över en cell för PEM-elektrolys.[38]

Flödesscheman för en typisk PEM-elektrolysatorsystem visas i Figur 7. Vatten flödar
vanligtvis in med temperaturen 20 ◦C och tryck på 1 atm. Det flödar sedan med hjälp
av en pump vidare till en värmeväxlare som främst används till nedkylning av produkt-
gaserna men även en värmning av vattnet. Vattnet flödar sedan till en värmeväxlare som
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använder sig av extern värme där vattnet förvärms till en optimal temperatur på 80 ◦C. I
elektrolysatorn kommer vatten spjälkas med hjälp av likriktad el och värme. Vätgas flödar
sedan ut vid katoden och syrgas-vattenmix kommer ut vid anoden. Syrgas-vattenmixen
passerar sedan en separator där syrgasen blir en klar produkt och vattnet återanvänds i
processen. Vätgasen komprimeras därefter och lagras till vidareanvändning.

Figur 7 – Flödesschema över en PEM-process.[39]

Från Figur 7 kan det konstateras att det flöde som krävs in till processen är vatten och
det massflödet fås av ∑

min = ṁH2O,in = ṅH2O ∗MH2O (1)

Det utgående massflödet är summan av det flöde som kommer ut ur katoden och det ut
ur anoden. Ut ur katoden flödar huvudsakligen vätgas men det förekommer även rester
av syrgas och vatten. Anoden har huvudsakligen ett flöde av syrgas men även av vatten
och vätgas. Det totala utgående flödet kan därmed fås av∑

mut = ṁH2,kat + ṁO2,kat + ṁH2O,kat + ṁH2,anod + ṁO2anod + ṁH2O,anod (2)

I systemet råder massbalans vilket medför att det massflöde vatten som krävs för pro-
cessen i ekvation 1 är det massflöde ut ur processen i ekvation 2. Molflödet för respektive
vätgas, syrgas och vatten ut ur katoden fås av[39]

nH2,katod =
I

2 ∗ F
∗ ηfaradic, (3)

nO2,katod =
I

4 ∗ F
∗ (1− ηfaradic) (4)

och
nH2O,katod =

Psat

Pkatod − Psat
∗ (nH2,katod + nH2,anod) (5)

17



Umeå Universitetet, TFE 2 TEORETISK BAKGRUND

där Psat är det mättade trycket för vattnet [bar];Pkatod är det opererande trycket i ka-
toden [bar]; F är Faradays konstamt vilket är 96 485 C/mol; ηfaradic är den faradiska
verkningsgraden vilket antas till 99%; I = j ∗ Ap är den elektriska strömmen genom
elektrolysatorn och Ap är ytarean av den polära plattan [m2].

Från ekvationerna 3, 4 och 5 fås sambanden för molflödena ut ur katoden. För anodsidan
kan liknande beräkningar göras för respektive gas och fås av[39]

nO2,anod =
I

4 ∗ F
∗ ηfaradic, (6)

nH2,anod =
I

2 ∗ F
∗ (1− ηfaradic) (7)

och
nH2O,anod =

Psat

Panod − Psat
∗ (nO2,katod + nO2,anod) (8)

där Psat är det mättade trycket för vattnet [bar] ;Panod är det opererande trycket vid
anoden [bar]; F är Faradays konstamt vilket är 96 485 C/mol; ηfaradic är den faradiska
verkningsgraden vilket antas till 99%; I = j ∗ Ap är den elektriska strömmen genom
elektrolysatorn och Ap är ytarean av den polära plattan.

Med molfödena ut ur anoden från ekvation 6, 7 och 8 kan systemets totala massbalans
utformas. För beräkning av den elektricitet som krävs i processen behöver spänningen för
den öppna kretsens vid PEM-elektrolys beräknas. Den öppna kretsens spänning beräknas
med Nernst ekvation och fås av[39]

V0 = 1, 229− 8, 5 ∗ 10−4(T − T0) + 4, 3085 ∗ 10−5T ∗ ln(
PH2 ∗ P

0,5
O2

PH2O
) (9)

där T är drifttemperaturen för processen [K]; T0 är temperaturen för omringande miljön
[K]; PH2 är partialtrycket för vätgas; PO2 är partialtrycket för syrgas; PH2O är partial-
trycket för vatten.

Med tekniken PEM innebär det en förekomst av tre överpotentialförluster där cellen krä-
ver mer energi än vad termodynamiskt förväntas för att driva en reaktion. Den ohmiska
överpotentialen över protonbytesmembranet orsakas av membranets motstånd mot att
vätejonerna transportera genom den och fås av[39]

Vohm = j ∗ tmem

σmem
(10)

där j är strömtätheten; tmem är membranets tjocklek; σmem är den elektriska kondukti-
viteten för membranet. [S/m]
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En ytterliggare förlust sker via aktiveringsöverpotential för en elektrod och fås av[39]

Vact = (
σA + σK
σA ∗ σK

) ∗ R ∗ T
2 ∗ F

∗ ln( j
j0
) (11)

där σA och σK är laddningsöverföringskoefficienten för anoden respektive katoden; R
är den allmäna gaskonstanten [J/molK]; T är den opererande temperaturen [K]; F är
Faradays konstant [C/mol]; j0 är utbytesströmtäthet [A/m2]; j är strömtätheten [A/m2].

Överpotentialförlusten för koncentrationen fås av[39]

Vkon = j ∗ (β1
j

jL
)β2 (12)

där j är strömtätheten [A/m2]; jL är gränsströmtäthet [A/m2]; β1 är en konstant som
beror på det mättade trycket och syrgasets tryck; β2 är överspänningskonstant för kon-
centrationen.

Den totala spänningen över cellen beräknas genom att summera spänningen från ekvation
9, 10, 11, 12 och fås av[39]

V = V0 + Vact + Vohm + Vkon (13)

där V0 är den öppna kretsens spänning [V]; Vact , Vohm och Vkon är de tre överpotential-
förlusterna i cellen [V].

Med vetskap av den totala spänningen i ekvation 13 kan den den elektriska energin som
krävs fås av[39]

E = I ∗ V (14)

där I är den elektriska strömmen genom elektrolysatorn [A]; V är den totala spänningen
över cellen [V].

Överpotenitialförlusterna innebär en ökning i elektrisk energi 14 och att värme kommer
genereras. Den värme i energi som överpotentialförusterna genererar fås av[39]

Qgen,elektrolysator = I ∗ (Vact + Vohm + Vkon) (15)

där I = j ∗ Ap är den elektriska strömmen [A] genom elektrolysatorn och Ap är ytare-
an av den polära plattan [m2]; Nceller är antalet celler i systemet. V0 är den reversibla
potentialen [V]; Vact är aktiveringens överpotentialförlust över elektoderna [V]; Vohm är
den ohmska överpotentialförlusten för elektorlyten [V]; Vcon är koncentrationens överpo-
tentialförlust [V].

Med den värme som produceras i PEM-elektrolysatorn i ekvation 15 kan det direkt
användas för att tillföra vattenspjälkningsreaktionerna och därmed minskar behovet av

19



Umeå Universitetet, TFE 2 TEORETISK BAKGRUND

värmetillförseln från en extern värmekällan. Således överförs den termiska energin från
den externa värmekällan till elektrolysatorn kan reduceras från Q till[39]

QPEM = Q−Qgen,elektrolysator (16)

där Q är energin från extern värmekälla [W]; Qgen,elektrolysator är den genererade värmen
för cellen [W].

Vattnet som flödar in i elektrolysatorn kräver en förvärmning och den energi det innebär
fås av[39]

QH2O = ṁH2O,in ∗ CP,H2O ∗ (Tdrift − Tin) (17)

där ṁH2O,in vattnets massflöde in i elektrolysatorn [kg/s]; CP,H2O är den specifika värme-
kapaciteten för vattnet [kj/kgK]; Tdrift är drifttemperaturen för PEM [K]; Tin är vattnets
temperatur innan uppvärmning [K].

Energin i det utflödande vätgasen fås av[39]

QH2 = HHV ∗ ṁH2 (18)

där HHV är energivärdet för vätgas [MJ/kg]; ṁH2 är massflödet av vätgas ut ur proces-
sen [kg/s].

Verkningsgraden för tekniken PEM defineras med förhållandet energi in i processen och
energi ut ur processen i form av energivärde för gasen. Energin in i processen fås av
elektriciteten i ekvation 14 och värmen från ekvation 16 och 17. Energin ut ur processen
fås av ekvation 18 och teknikens verkningsgrad fås av[39]

ηPEM =
QH2

E +QPEM +QH2O
(19)

där QH2 är vätgasets energi [W]; E är den elektriska energin [W]; QPEM är värmen
som appliceras till elektrolysatorn [W]; QH2O är energin som krävs för förvärmningen av
vattnet [W].

För ett PEM-system ligger verkningsgraden som beräknas med ekvation 19 mellan 67-82
%. Fördelar med PEM-tekniken är dels användandet av ett mycket låg tvärsnitt vilket
ger en hög halt ren vätgas. PEM-elektrolysören kan hantera en högre strömdensitet vil-
ket gör att den lämpar sig bra för de energitoppar som kan genereras från förnyelsebara
energikällor. Arbetstemperaturen ligger mellan 50-80 ◦C och högt tryck på 20-50 bar.
Det höga trycket gör att processen kan fungera dynamiskt och lastflexibiliteten är mel-
lan 0-100 %. Kallstarttiden för PEM ligger på 5-10 minuter och vid varmstart under 10
sekunder.[37][34] Produktionsstarttiden är en stora fördel med PEM där det går att an-
vända sig av volatil elproduktion vilket många av förnyelsebara energikällorna är. Några
nackdelar med PEM kommer med den syrliga miljön som krävs i denna process, vilket
medför dyra kostnader med material. Denna teknik är inte lika kommersiell som AEL
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men har börjat användas i stor skala.[37][34] I Québec finns en PEM-anläggning som
producerar 8.2 ton,H2/dag med 99% förnyelsebar energikälllor.[40] Även i europa finns
det i Refhyne en anläggning som producerar 1300 ton,H2/år baserat på förnybara ener-
gikällor. [41] I övrigt har ett PEM-system en livstid på 10-20 år beroende på drift och
slitage. En stack överlever mellan 20-60 tusen timmar och för varje år kommer en effek-
tivitetsdegradering ske med 0,5-2,5 %. Grundinvesteringen för en PEM-anlägning skiljer
sig mellan leverantörer men är på ungefär 1,86-2,32 euro/W. Den operativa kostnaden
(OPEX) är årligen på ungefär 3-5 % av grundinvesteringen.

2.3.3 SOEC, Solid oxide electrolyzer cell

Principen för SOEC är att utföra elektrolysen vid höga temperaturer. Eftersom en del av
energitillförseln till en elektrolysator är i form av värme och vid drift vid höga temperatu-
rer kommer behovet av el minska. Detta medför även en ökad elektrisk verkningsgraden.
Genom att koppla SOEC till en extern värmekälla som industriell spillvärme kommer
de största effektivitetsförbättringarna att uppnås.[7] Frågor uppstår dock när det gäller
materialens hållbarhet, vilket är orsaken till att andra tekniker använder lägre driftstem-
peratur som t.ex AEL- och PEM-elektrolysörer.[37] SOECs elektroder är gjorda av rikliga
och prisvärda material som yttrium, zirkonium och nickel samtidigt som de har viktiga
termodynamiska och kinetiska fördelar. Istället för vatten separerar de ånga och arbetar
vid temperaturer i intervallet 650–1000 ◦C.[37] En översikt av SOEC processen visas i
Figur 8 där det används en fast oxid som elektrolyt vilket vanligtvis är i form av keramik
för att klara höga temperaturer.

Figur 8

Två halvreaktioner inträffar, en vid katoden och en vid anoden. Ånga kommer in vid
katoden som är negativt laddad och tar emot elektroner som delar upp vatten till vätgas
och syrejoner.[34] Reaktionen vid katoden blir[31]
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Katod : H2O + 2e− → H2 +O2−

Syrejonerna färdas genom den fasta elektrolyten till anoden och binder till andra syrejo-
ner för att bilda O2, vilket frigör 4 elektroner per syrgasmolekyl. Reaktionen vid anoden
och dess totala reaktion blir[31]

Anod : O2− → 1

2
O2 + 2e−

Total : H2O → H2 +
1

2
O2

Den stora fördelen med tekniken SOEC är den höga effektiviteten som är mellan 84,6-
100 %. Den har även en lägre energiförbrukning för H2 Nm3/h jämför med andra tekni-
ke.Fördelarna fås tack vare den höga strömtätheten samt med att driften är i temperatu-
ren 650-1000 ◦C och tryck från 1-15 bar. Kostnaden för att hantera dessa driftparametrar
är dyra och grundinvesteringen i nuläget ligger över 2 000 euro/W. Tekniken är i nulä-
get inte kommersiell där den inte använts på större skala, därmed blir hållbarheten för
processen osäker. Det finns information vilket säger att stacks har en livstid på 8-20
tusen timmar men systemets livstid är inte satt ännu. SOEC har en lastflexibilitet från
-100-100% där vid kallstartid ligger i enheten timmar och varmstart på 15 minuter. Tek-
niken kan inte användas i nuläget för storskalig produktion men utvecklingen för tekniken
kommer fortsätta eftersom potentialen för hög verkningsgrad.

2.3.4 Andra tekniker

En AEM-elektrolyslösning kombinerar fördelarna med PEM och alkaliska system genom
att tillåta användning av icke-ädla elektroder samtidigt som energitätheter och effekti-
viteter med PEM-teknik uppnås. AEM-elektrolystekniken utförs i alkaliska medier med
användning av metall såsom Ni-, Co- och Cu-baserade material vilket leder till kostnads-
minskningar och en fast polymerelektrolytarkitektur som i PEM-elektrolysteknik.[42]
Vattenelektrolyten i detta fall innehåller 1% kaliumhydroxid (KOH) och cirkulerar en-
dast mellan en bipolär platta (BPP) och anodhalvcellen. Denna process får en vätgas-
kvalite på 99.9% utan torkning och 99.999 % eftertorkning. Den goda kvaliten fås av att
katodsidan inte är i kontakt av vatten och hålls därmed fri från fukt.[31] Enapter som är
ett av få företag som producerar vätgas med AEM-tekniken kan producera 500 L,H2/h,
vid 35 bar från 0.4 L vatten. [43]

2.3.5 Restprodukter

Den förlust som fås av elektrolysprocessen är till största delen värme. Denna värmepro-
duktion är i en skala som är tillräckligt stor för att skapa ett kylbehov för processen.
Värmen är lågtempurerad men genom att placera anläggningen nära ett kraftvärmeverk
kan den lågtempurerade värmen användas i fjärrvärmesystemet vilket i sin tur kan ge
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kyla för stacksen i elektrolysprocessen.

En produktion av syrgas är oundviklig i en elektrolysprocess. Syrgas är inte en lika
eftertraktad produkt som vätgas men det finns finns användning av syrgas dels inom
sjukvården. Syrgasen behöver torkas och behandlas efter process för att kunna användas
vilket gör att det inte är ekonomiskt försvarbart att hantera. Därför släpps oftast syr-
gasen ut i atmosfären och i detta arbete kommer inte syrgasen i elektrolysprocessen att
behandlas utan även den kommer släppas i atmosfären.

2.3.6 Jämförelse och sammanställning

Hur teknikerna står sig mot varandra skiljer sig i vilket avseende som studeras. Ur ett
ekonomiskt perspektiv är AEL den avsevärt billigaste alternativet dels för att den är
väletablerad och inte använder sig av ädla metaller. Men ur ett P2X synpunkt där grön
vätgasskall produceras kan PEM ses som ett bättre alternativ pågrund av sin flexibilitet
i last och dynamiska förmåga. Det både dessa tekniker saknar är en hög effektivitet som
fås med SOEC och det fås av att förstå den energi som krävs för reaktionen. Den totala
energin för en elektrolytisk process är given till 285,85 kJ/kg där alla tekniker kräver en
elektrisk energi i form av Gibbs fria energi och entropi. Med en högre faktor på entropin
kommer det medföra ett lägre behov av elektrisk energi och mängden entropi skiljer sig
mellan teknikerna. Eftersom att SOEC opererar med ånga i höga temperaturer kommer
entropin vara en större faktor. Om tekniken SOEC opereras på rätt sätt kommer mindre
elektricitet krävas och gör den väldigt effektiv. För de resterande teknikerna (AEL och
PEM) har inte entropin en faktor utan enbart elektriciteten. Detta gör att gibbs fria
energi (∆G) är lika stor som entalpin (∆H) på 285,85 kJ/kg. Detta gör att SOEC kan
uppnå en hög effektivitet. Andra faktorer som skall beaktas är hur slutprodukten är i
form av tryck och kvalite. För P2X behöver vätgas vara av hög kvalite och det fås av
alla tekniker där en destillering kan öka kvaliten ytterligare om det behövs. Ett högt
tryck är också att föredra eftersom applikationen vätgas skall användas till oftast sker
vanligtvis i höga tryck. Detta gör att om vätgas är i högt tryck vid matning kommer en
komprimeringskostnad att minska. I Tabell 3 visas en sammanställning om respektive
teknik.
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Tabell 3 – Sammanställning av vätgasteknikerna AEL, PEM och SOEC egenskaper.

AEL PEM SOEC
Cell

Elektrolyt Alk H20
(20-40 wt% KOH)

Polymer membran
(Nafion) (YSZ)

Katodmaterial Ni, Ni-Mo Pt, Pt-Pd Ni/YSZ
Anodmaterial Ni, Ni-Co RuO2, IrO2 LSM/YSZ

Strömtäthet (A/cm2) 0,2-0,4 0,6-2,0 0,3-2,0
Vcell (V) 1,8-2,4 1,8-2,2 1,7-1,5
Acell (m2) <4 <0,3 <0,01

Produktion
Produktionshastighet/stack

(m3/h) <760 <40 <40

Topt (◦C ) 60-80 50-80 650-1000
Popt (bar) <30 <200 <25

Slutkvalite (%) >99,5 99,99 99,9
Flexibilitet

Lastflexibilitet (%) 20-100 0-100 -100/+100
Kallstarttid 1-2 h 5- 10 min >1 timme
Varmstarttid 1-5 min <10 s 15 min
Hållbarhet

Stack livstid (h) <90 000 <20 000 <10 000
System livstid (år) 20-30 10-20 -
Degradering (µV/h) <3 <14 -

Effektivitet
HHVeffektivitet (%) 62-82 67-82 <110

Energikonsumptionstack

(kWh/m3, H2)
4,2-5,9 4,2-5,5 >3,2

Energikonsumptionsystem

(kWh/m3, H2)
4,5-6,6 4,2-6,6 >3,7

Ekonomi
CAPEX (euro/kW) 1000-1200 1860-2320 >2000

OPEX (% av CAPEX/år) 2-3 3-5 -

En sammanställning av generella för och nackdelar för respektive teknik visas i Tabell 4.
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Tabell 4 – Fördelar respektive nackdelar angående vätgasteknikerna AEL, PEM och SOEC.

Fördelar Nackdelar

AEL

Väletablerad teknik,
stacks i MW-storlek,

användning av icke-ädla metaller,
långvarig stabilitet

och relativt billiga/kostnadseffektiva.

Låg strömtäthet,
potential för gasblandning,

dålig flexibilitet,
lång starttid, lågt drifttryck

och frätande elektrolyt.

PEM

Hög strömtäthet,
god flexibilitet, snabb starttid,

kompakt systemdesign,
hög kvalite H2, fungerar dymanisk

och högt drifttryck

Hög materialkostnad, sur miljö,
etablerad kommersiell

och stacks under MW-storlek

SOEC
Effektivitet mot 100 %,

användning av icke-ädla metaller
och högt drifttryck.

Laboratoriesteg, stor systemdesign,
dålig hållbarhet och

ingen pålitlig kostnadsparameter.

2.4 Kvävgas

Att producera kvävgas görs dels för att organismer skall kunna ta upp näringen via
kvävefixering. Produktion av kvävgas är en relativt simpel process men kräver en vidare
applikation som ammoniak för att kunna utnyttjas som kvävefixering. Vidare i detta
kapitel kommer kvävgaset användningsområde beskrivas och hur produktion av kvävgas
fungerar.

2.4.1 Egenskaper och användningsområde

Växter förbereder mat genom en process som kallas fotosyntes. Klorofyll är ett pigment
som ansvarar för växternas gröna färg hjälper dem att absorbera energi från solljus och
utföra fotosyntesreaktionen. En av de vitala komponenterna i klorofyllföreningen är kvä-
ve. Brist på kväve innebär alltså inga fotosyntetiska reaktioner. Även om kväve är ett av
de vanligaste grundämnena på jorden är kvävebrist en vanlig företeelse i växter. De starka
kovalenta bindningarna mellan atomerna i atmosfäriskt kväve gör att molekylerna är till
ingen nytta för växter. Eftersom växter inte kan använda atmosfäriskt kväve letar de efter
kväve under jorden. Bakterier och arkéer som finns i jorden omvandlar kvävemolekyler
till ammoniak och olika kväveoxider. Att bryta ner atmosfäriskt kväve och omvandla
det till en form som är användbar för växter kallas kvävefixering. Därmed är kvävet den
anledning till att börja producera ämnen som ammoniak och för konstgödsel.[4]
Kvävgas är en färglös, luktlös, smaklös gas som är det mest förekommande elementet i
jordens atmosfär. Jordens atmosfär består av 75,51 viktprocent (eller 78,09 volympro-
cent) kväve vilket även gjort att detta är den huvudsakliga kvävekällan för handel och
industri.[44] Kommersiell produktion av kväve sker till stor del genom fraktionerad des-
tillation av flytande luft. Koktemperaturen för kväve är -195,8 ◦C vilket är cirka 13 ◦C
under den för syre som därför lämnas kvar. Kväve kan också framställas i stor skala ge-
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nom att förbränna kol eller kolväten i luft och separera den resulterande koldioxiden och
vattnet från det kvarvarande kvävet.[44] I denna studie kommer 3 olika tekniker analy-
seras och ge ett underlag för att vara en gasfösörjare för grön ammoniakproduktion. De
viktigaste faktorerna att tänka på vid val av en ASU är kvävets renhet och gasflöde.[45]
I produktion av grön ammoniak är det dynamiska beteendet för respektive teknik också
viktigt. Idag finns det tre tekniker som främst används för kvävgasproduktion vilket är
kryogen destillation, pressure swing adsorption och membrane seperation. Dessa tekniker
kommer presenteras i detalj i kommande kapitel.

2.4.2 Kryogen destillation

Kryogen destillation eller luftseparation är för närvarande den mest mogna tekniken för
kväveproduktion. Den är väl lämpad för storskaliga applikationer på grund av sin höga
kväverenhet och kostnadseffektivitet.[46] Men på grund av sin stora storlek kommer den
med stora kapitalkostnader och kraftbehov. I dag står den för 65-70 % av all kvävepro-
duktion i världen.[45] Processen består av fyra steg, där det första steget handlar om
en förbehandling av luften där smuts tas bort med hjälp av diverse filter.[47] Därefter
komprimeras luften och passerar genom flera steg av kylning för att avlägsna vatten-
ånga. Den förbehandlade, komprimerade och kylda torra luften passerar sedan till nästa
steg i processen genom molekylsilar, vilket är porösa material med mycket små porer i
storleken dimensionerad på molekylnivå.[48] Silarna kan väljas selektivt för att adsorbe-
ra koldioxiden och den återstående vattenångan. Vid det tredje steget i processen sker
en värmeväxling, där den inkommande lufttillförseln leds genom en värmeväxlare, där
de kalla gaserna från den kryogena destillationen används för att kyla den inkommande
lufttillförseln så att den når kryogena temperaturer. För att i sista steget separera syre
behövs vanligtvis tre destillationstorn. Det första tornet hålls vid högt tryck, det andra
tornet hålls vid lågt tryck och det tredje används för att separera bort argon. På grund
av gasernas olika kondensationstemperaturer kan enskilda gaser separeras och kvävgas
utvinnas. När det gäller dynamiskt beteende har den kryogena destillationstekniken en
starttid på storleken timmar, vilket påverkar dess lämplighet för grön ammoniakproduk-
tion.[49]

2.4.3 Pressure swing adsorption

En annan teknik för luft separation är tryckväxlingsadsorption men har det engelska
namnet Pressure Swing Adsorption (PSA). PSA använder sig av ett adsorberingsämne
där molekyler binder sig till det som skall utvinnas och hur bra slutprodukt avgörs be-
roende på trycket som används under processen. I huvudsak fungerar en kvävegenerator
genom att separera kvävemolekyler från syremolekylerna i tryckluften. [45] I ett första
steg komprimeras luften där det passerar diverse filter för att ta bort medfört vatten och
olja. Den renade luften förs sedan in i en av två adsorptionskärl. Dessa kärl är packade
med kolmolekylsilar (CMS) som kommer vid högt tryck adsorbera syre, eftersom syremo-
lekylerna är mindre än kvävemolekylerna går de in i kolsilens porer. Kvävemolekylerna
och möjligen argon kommer passera silarna vid den efterfrågade kvaliten som proces-
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sen skall ha.[50] Det mesta av kvävet är nu redo för direkt användning eller förvaring
medan en liten del av kvävgasen strömmar till det andra kärlet. Där passerar kvävemo-
lekylerna CMS i motgående riktning och tar bort det adsorberade syret som har fastnat
i kolmolekylsilen. De två kärlen arbetar i symbios vilket gör att när det ena kärlet är
i separeringprocess arbetar den andra i regenereringsprocess och gör att produktionen
inte behöver pausas. Hur mycket kväve som produceras kan varieras i ett stort spann
från 142-1700 m3/h där lägre produktionsflöde medför en bättre kvalitet. Kvaliten ligger
mellan 95-99,9995% och startprocessen för en PSA tar minuter snarare än timmar, vilket
kan göra den lämplig i ett grön ammoniakproduktion. [49] [45]

2.4.4 Membrane Separation

En ytterliggare kväveproducerande teknik som undersöks är membranseparation. Ett
sådant system arbetar enligt principen om selektiv gasgenomträngning. En typisk mem-
branprocess använder flera membranmoduler där var och en innehåller tusentals ihåliga
fibrer. Varje molekyl som passerar genom fibrerna som har en karakteristisk genomträng-
ningshastighet som är en funktion av dess förmåga att lösas in, diffundera genom och
löses upp ur. Denna genomträngning sker med olika hastigheter för olika molekyler vil-
ket orsakar olika gashastigheter före och efter membranen och därför olika partialtryck.
Detta gör det möjligt när tryckluft passerar genom fibrerna avlägsnas syre, vattenånga
och koldioxid selektivt vilket skapar en kväverik produktström. Membransystem produ-
cerar typiskt kvävgas med en kvalite på 95-99,5 % och i vissa fall högre än 99,9 %.[51]
Produktens renhet beror på matningens kvalite, tillgängligt differentialpartialtryck och
önskad återvinningsnivå. Kvaliten på kvävgasen reduceras vid höga flöden, speciellt över
10 liter per minut.[51] Denna teknik används mestadels för småskaliga applikationer.[52]

2.4.5 Sluthantering

Lagring
Att lagra kvävgas kan göras genom att sänka temperaturen på kvävgas till dess konden-
seringspunkt för att sedan lagras som vätska i cylindrar. Det går även att lagra gasen
direkt i cylindrar men likt vätgas kräver kvävgas mycket plats.

Transport
Transporten av kväve görs i containrar fulla med cylindrar där kväve är i gas eller väts-
keform. Det finns en möjlighet för pipe-lines av transport för kvävgas men det är inte
nödväntigt eftersom att behovet inte är nog stort. Om kvävgas skall användas till en
applikation som t.ex ammoniak är det att föredra att kvävgas produceras on-site där den
kan appliceras direkt.[53]

2.5 Ammoniak

Ammoniak är en av det viktigaste kemiska produkterna globalt där 87 % går till konst-
gödsel och resternade 13 procenten används inom kemiska och industriella sektorer.[54]
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[55] Produktionen av ammoniak under det senaste århundradet har varit grundläggan-
de för att stödja befolkningsökningen på grund av dess användning som gödningsmedel.
Ungefär hälften av dagens mattillgång är beroende av kvävet som kommer från am-
moniakbaserad konstgödsel.[56] Det estimeras även att fram till 2050 kommer världens
befolkning växa med 30 % och efterfrågan på jordbruksvaror kommer stiga med 70 %.[57]

2.5.1 Egenskaper och användningsområde

Gasen ammoniak är färglös med en distinkt doft och är sammansatt av kväve och väte
med den kemiska betäkningen NH3. Gasen har en kokpunkt är 239.8 K, fryspunkt på
195.5 K och dess densitet är .73 kg/m3. Ammoniakens dielektriska konstant är 22 vid
239.8 K vilket är lägre än för vatten som har en konstant på 81 vid 298 K, så det är ett
bättre lösningsmedel för organiskt material.[58] Det är dock tillräckligt högt för att låta
ammoniak fungera som ett måttligt bra joniserande lösningsmedel. Ångbildningsvärme
för ammoniak är 23.4 kJ/mol och kan hanteras som vätska men det i värmeisolerade
behållare.[58] Ammoniak har ett värmevärde på 11.2 MJ/L och i vätskeform en energi-
densitet på 12.7 MJ/L.[59]. En sammanställning av ammoniaks egenskaper visas i Tabell
5.

Ammoniak har en hög antändningstemperatur på 650 ◦C, vilket gör att risken för självan-
tändning är lägre en exempelvis vätgas.[60] Ammoniak har en liten brännbarhetsgräns
vilket gör att det anses vara ej brandfarlig under lagring och transport.[61] Potentiella
NOx-utsläpp kan ske i höga temperaturer eftersom att kväve är en stor komponent i
ammoniak därmed är förbränningshanteringen viktig. Ammoniak är klassad som giftig
kemikalie vilket medför att dett krävs en riskhantering för att undvika fara för människor
och miljö.[61]

Tabell 5 – Sammanställning av egenskaper för ammoniak.

Parameter Värde Enhet
ρ (gas) 0,771 kg/m3

ρ (vätska) 0,6818 kg/m3

Molekylvikt 17,03 kg
kmol

Kokpunkt -33,35 ◦C
Fryspunkt -77,7 ◦C
Självantändningstemperatur 651 ◦C
Gravimetrisk energitäthet 18,8 MJ

kg

Energidensitet 14,1 MJ
kg

2.5.2 Ammoniakproduktion

Upptäckten att producera ammoniak gjordes av Fritz Haber där vätgas reagerar med
kvävgas där reaktionen är reversibel och framställningen av ammoniak är exotermisk.[58].
Den kemiska reaktionen med dess entropi och entalpi fås av
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N2(g)+3H2(g) ⇌ 2NH3(g) ∆H300 = −46, 35KJ/mol ∆S300 = −99, 35J/Kmol (20)

Årlig ammoniakproduktion i världen är ungefär 180 miljoner ton och det gör den till
världens andra vanligast producerade kemikalien efter svavelsyra (H2SO4).[62] Sverige
importerade 185 tusen ton ammoniak 2018 och har en mindre anläggning i Köping. [63]
För småskallig ammoniakanläggning produceras 200-400 ton/dag och för storkskalig mel-
lan 500-4500 ton/dag. [64] Jordbrukets behov av ammoniak har gjort att dess efterfråga
är konstant där kostnaden för ammoniak blir intressant. Kostnaden för ammoniak från
perioden januari 1995 till oktober 2021 visas i Figur 9. Det globala priset för ammoniak
följer priset för naturgas och har i att den ledande ammoniakproduktionen i världen är
beroende av naturgas. När kostnaden för ammoniak ökar under en längre tid kommer
kostnaden för råvaror från jordbruket även att öka vilket medför att hela världens be-
folkning påverkas negativt. Med ammoniaks behov av naturgas gör att konsumenter blir
i behov av fossila bränslen och de länder som har dessa tillgångar. Med grön ammoniak
kommer inte behovet av naturgas att finnas, samt att priset för grön ammoniak kan vara
något helt annat från vanlig ammoniak.

Figur 9 – Kostnaden för ren ammoniak och naturgas mellan perioden januari 1995 till
januari 2021. Den blå linjen representerar ammoniak där kostnaden är i $/ton och den
röda linjen representerar naturgas där kostnaden är i $/ MBTU.[65]

Eftersom reaktionen är reversibel kommer vätgas och kvävgas som är reaktanterna att
skapa produkten ammoniak men det kommer även göra att ammoniak återskapar vätgas
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och kvävgas. När antalet ammoniakmolekyler, kvävgasmolekyler och vätgasmolekyler
slutar förändra i antal hamnar reaktionen i kemisk jämvikt. Denna kemiska jämvikt är
oundviklig men kan justeras utifrån vad man vill uppnå.[66] I detta fall skall så mycket
ammoniak producera som möjligt och från ekvation 20 visar det att entropin är negativ
borde reaktionen gynnas av en lägre temperatur.[67] Den största mängd ammoniak fås vid
130-150 ◦C men den reaktionen går för långsamt för att vara ekonomiskt.[66] En Fe3O4-
baserad katalysatorbädd används för att reaktionen skall ske i en tillräcklig snabb takt
och kräver en temperatur på 400 ◦C för att vara effektiv. [68] Den temperaturen uppnås
genom att reaktionen är exotermisk vilket gör att värme bildas och därmed kommer
temperaturen i reaktorn öka. En temperatur på 400 ◦C är inte gynsam för reaktionen
vilket kompenseras med att öka trycket för att producera större mängd ammoniak.[66]
För en industriella process idag sker reaktionen i en reaktor vid temperaturer 300 - 550
◦C och tryck mellan 100 och 300 bar. I reaktorn befinner sig en reducerad Fe3O4-baserad
katalysatorbädd i labyrintstruktur vilket är placerad omväxlande för att maximera dess
yta med reaktanterna. När gaserna lämnar reaktorn har de en hög temperatur och högt
tryck där gasen ammoniak blir flytande under tryck så länge som det inte är för varmt
och därmed förs gaserna till en kondensor som sänker temperaturen på blandningen
tillräckligt för att ammoniaken ska omvandlas till en vätska.[69] Under en cykel kommer
ungefär 15% av gaserna ha omvandlas till ammoniak vilket gör att de kvarvarande vätgas
och kvävgas återvinns till reaktorn vilket gör att processens effektivitet ökar till 97%.[6]
En översikt av processen visas i Figur 10.

Figur 10 – Översiktlig vy över Haber-Bosch processen för produktion av ammoniak.

Fritz Haber fick Nobelpriset för kemi 1918 för denna metod som gjorde tillverkningen av
ammoniak ekonomiskt genomförbar. Denna metod fick ett industriellt genombrott när
Carl Bosch översatte metoden till en storskalig process och den första ammoniaksyntes
verket byggdes 1911. Carl Bosch fick nobelpriset för denna innovation 1931.[70]. Efter
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över hundra år produceras ungefär 85 % av all ammoniak i världen med denna process.
[71] Hur en ammoniakanläggning ser ut beror dels på leverantör, matningskvalite och vil-
ket slutprodukt som skall fås. Några viktiga faktorer i ammoniakproduktionen beskrivs
mer detaljerat nedan.

Matning
För ammoniakproduktion krävs det att syntesgasmatningen har en viss kvalite. Vätgas
skall minst ha en kvalite på 99,999 molprocent och kvävgas på 99,99 molprocent. Det
stökiometriska förhållandet mellan vätgas och kvävgas är vanligtvis 3:1.

Kompression
Innan ingång till reaktorn måste gaserna komprimeras till ett tryck på 100-300 bar och
därmed behöver reaktionsgaserna komprimeras. Vid stor tryckökning krävs flerstegskom-
primering med mellankylning för att vara effektiv. En stor tryckökning krävs när H2 och
N2 matas till anläggningen och där komprimeras gaserna i ett antal steg. Under en cy-
kel kommer trycket att minska med 6 % vilket gör att de gaser som skall återvända till
reaktorn kräver en komprimering för att komma upp till driftstryck igen.

Förvärmning
Reaktionsgaserna måste upphetas till 350-550 ◦C innan ingång till reaktorn. Detta fås
med att gaserna värmeväxlas med det utgående flödet från reaktorn. Utformningen på
förvärmningen beror på hur reaktorn fungerar där t.ex. reaktionen sker i 3 bäddar och
förvärmningen kan göras med utgående flöde ur varje bädd vilket gör att förvärmningen
sker i tre steg. Även en enkel förvärmning där syntesgasmatningen blandas med utgående
reaktorbäddflöde kan göras men där en stor värmeväxling görs efter reaktion.

Reaktor
Grundkonstruktionen av en ammoniaksyntesreaktor är ett tryckkärl med sektioner för
katalysatorbäddar och värmeväxlare. Typer av reaktorer klassificeras efter flödestyp (ra-
diellt, axiellt eller tvärflöde) och vilken kylmetod (quench eller indirekt) som används.
Axialflödesreaktorer är i huvudsak topp-till-botten-flödesreaktorer. Designen är relativt
enkelt utvecklad men det kommer ske ett ganska stort tryckfall över katalysatorbädden.
En radiell flödeskonfiguration matar gas in i ett ringformigt område mellan reaktorn väg-
gen och den yttre ytan av katalysatorbädden. Gas strömmar genom bädden och ut i ett
centralt uppsamlingsrör. Denna design minimerar tryckfallet över en grundbädd med en
stor yta. Radialflödesomvandlare tenderar att vara höga kärl med relativt små diameter.
Korsflödeskonfigurationen fungerar på ett liknande sätt genom att gas införs längs ena
sidan av reaktorn och samlas radiellt över reaktorn av en kollektor på den andra sidan.
Eftersom att reaktionen är exotermisk kommer värme genereras och för att upprätthålla
kontrollen av reaktionstemperaturen är en annan designutmaning. Ta bort värmen som
genereras från den exoterma syntesreaktionen för att upprätthålla kontrollen av reak-
tionstemperaturen är en annan designutmaning. Quench-konverter är designade för att
införa kall reaktantgas vid olika punkter längs katalysatorbäddarna. Mellankylning med
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värmeväxlare kan också användas för att ta bort värme med specifika intervall längs bädd,
som effektivt separerar bädden i flera synteszoner, eller kontinuerligt längs sängen med
kylrör. Dessa indirekt kylda konstruktioner möjliggör effektiv reaktion värmeåtervinning
som kan användas i andra delar av processen. Reaktantgas kan vara cirkuleras genom
värmeväxlarna för att förvärma ammoniaksyntesgasen eller vattnet är används för att
producera ånga. Olika typer av reaktorer visas i Figur 11.[72]

Figur 11 – Fyra olika reaktortyper med dess klassificierade flödestyp under respektive re-
aktor.[72]

Katalysator
Katalysator har använts för ammoniaksyntes i över 100 år och utvecklingen fortsätter
ännu. Den mest frekvent använda är Fe3O4 katalysatorn men även ruteniumbaserade
katalysator används. Implementeringen av ruteniumbaserade katalysatorer har varit be-
gränsad på grund av en högre katalysatorkostnad och en kortare livslängd i förekomst
av metan. I detta arbete kommer en Fe3O4 katalysator användas där den kräver en viss
uppvärmningshastighet där den maximalt får öka med 38 ◦C/h upp till 400 ◦C och mel-
lan 400-510 ◦C får ökningen vara 19 ◦C/h.[73]

Kylning/ kondensering
Efter reaktorn behöver ammoniak kondenseras till vätska. De övriga gaserna har en lägre
kondenseringspunkt är ammoniak vilket innebär att en konsekvent av övriga gaser i väts-
keform är inte möjlig. Kondenseringen görs dels med att gaserna kyls till 20-30 ◦C via
värmeväxlare där vatten används som kylare. Ammoniak behöver dock nå en temperatur
på -33 ◦C (1 atm) för att bli vätska och därmed behövs en ytterligare kylningscykel för
att kondensera ammoniak. Denna kylningscykel använder ett kylningsmedel och eftersom
att ammoniak är en utmärkt kylningsmedel används den producerade ammoniaken för
kylningcykeln.
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Utrensning
Under en ammoniakprocess kommer ämnen att bildas som inte är eftertraktade. Detta
sker dels från att ämnen som argon, vatten, metan och syrgas följer med vid matningens
produktion. Om en process forstätter att få ämnen som inte är eftertraktade kan dels
slutprodukten blir sämre och känsliga material som katalysatorn kan påverkas negativ i
livstid. Ur ett ekonomisk perspektiv är det därmed bra att rensa dessa produkter med
en utrensning-process eller på engelska purge. Vilken process som skall användas beror
på hur anläggningen ser ut och vilken kvalite matningen har. De anläggningar som an-
vänder sig av vätgasproduktion med naturgasreformering kan med en membranprocess
återanvända vätgasen via reformeringsanläggningen. Men med en elektrolysprocess kom-
mer purge-processen inte fungera på samma sätt. Det går även inte att släppa ut gaser
i atmosfären eftersom vissa ämnen är miljöfarliga. En mer utförlig detaljering av olika
purge-processer kan fås genom leverantörer som Linde engineering.[74] För en grön am-
moniakanläggning kommer matningsgaserna vara i en otroligt hög kvalite och behöver
av en purge-process är inte lika stor. I detta arbete har ingen purge-process analyserats
eftersom just den goda kvaliten på matning och den lilla mängd övriga ämnen. Pozo
& Cloete har gjort liknande antagande även Morgan beskriver att utrensningen inte
krävs.[75][36]

2.5.3 Sluthantering

Eftersom ammoniak är idag en vanlig kemikalie är hantering och lagring av ammoniak
en fullt utvecklad teknik. Vanligtvis lagras ammoniak i flytande form vilket kan uppnås
antingen genom att kyla den till dess förångningstemperatur på -33,4°C eller genom att
öka trycket till cirka 10 bar. Dessa är relativt milda tillstånd som inte kräver en stor
mängd energi .[76] För mindre volymer (upp till cirka 5000 m3) används ett trycksatt
kärl vid rumstemperatur. För större volymer (över 5000 m3) är lagring av ammoniaken
vid -33,4°C och omgivande tryck att föredra. Det lågtemperaturlagringssystem som an-
vänds är en dubbelväggig tank. Det finns också ett system för att samla in och återföra
boiloff-förlusterna [77][76]. På grund av sin höga självantändningstemperatur är ammoni-
ak säker att lagra även med tanke på brandrisk.[78] På grund av ammoniakproduktionens
långa historia är infrastrukturen för handel och distribution av ammoniak välutvecklad.
Ammoniak kan transporteras globalt med hjälp av rörledningar, fartyg, järnvägar och
vägtransporter [4]. Den skulle också kunna transporteras med hjälp av fossilbränsleinfra-
struktur om efterfrågan skulle öka ytterligare. [62] [79]

2.5.4 Lagstifning och tillstånd

Enligt svensk domstol räknas ammoniakproduktion in som miljöfarlig verksamhet och
kräver tillstånd hos mark- och miljödomstolen för att kunna starta sin anläggning. Pro-
cessen startar med att ansökan och eventuell miljökonsekvensbeskrivning (MKB) lämnas
in till mark- och miljödomstolen. Efter registrering hos domstolen kan handlingarna sän-
das ut på en så kallad kompletteringsrunda. Då får berörda myndigheter möjlighet att
ange önskemål om kompletteringar av ansökan. Sedan prövar domstolen den sökta verk-
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samheten utifrån det underlag som lämnats in. Då kan berörda och allmänheten ta del
av det som planeras och få möjlighet att lämna synpunkter. Yttranden som kommer
in får sökanden verksamheten bemöta, där eventuellt ytterligare skriftväxling sker. När
remisstiden är över och ansökan har bemötts av berörda myndigheter och andra, håller
domstolen en huvudförhandling i målet. Tillslut meddelar domsolen sin dom och kan
sedan överklagas till Mark- och miljööverdomstolen vid Svea Hovrätt om det är nödvän-
digt.[80]

Ammoniak anses inom EU vara ett giftigt ämne vilket medför särskilda säkerhetskrav
för hantering av ämnet. EU har vissa förordningar som hamnar på området lagring,
hantering och användning av ammoniak. EU har specifika direktiv, inklusive direktiven
ATE26,27, PED28 och Seveso-III29, vilket tar itu med behovet av en formell riskbedöm-
ning samt specificera rutiner för incidentutredning och rapportering som allmän träning.
Svensk föreskrift som EN 378 visar de säkerhets- och miljökrav som gäler för kyl-system
och värmepumpar med ammoniak. Vid utsläpp skall brandskydds- och räddningsperso-
nal spärra av de område som kan orsaka fara till allmänheten. Vid små utsläpp skall
området runt utsläppsplatsen isoleras 50 meter radiellt och 100 meter i vindriktningen.
Vid stora utsläpp skall området isoleras 300 meter radiellt. Ammoniakgas kan orsaka irri-
tationssymtom ända till 1 500 meter från utsläppsplatsen i vindriktningen. Befolkningen
skall uppmanas att ta skydd inomhus, stänga alla fönster och dörrar och stänga av alla
ventilationsanordningar upp till 500 meter från olycksplatsen i vindriktningen.[81]
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3 Metod

Detta kapitel beskriver den metod som använts för de beräkningar som resultatet bygger
på. I avsnitt 3.1 kommer scenariot för anläggningen att beskrivas där dels teknikerna för
respektive process presenteras. Avsnitt 3.2 kommer tillvägagångsättet för hur CAPEX
och OPEX beräknas översiktligt. I avsnitt 3.3 kommer de beräkningar som krävs för
beräkning av CAPEX och OPEX göras för processen ammoniaksyntes. Vidare i avsnitt
3.4, 3.5, 3.6 och 3.7 kommer tillvägagångsättet för resultatet för lagring av ammoniak,
vätgasproduktion, avsaltningsprocess respektive kvävgasprocess att presenteras.

3.1 Beskrivning av scenario

I denna studie skall grön ammoniak produceras från förnyelsebar energi. I Norra Sveri-
ge finns tillgång av solkraft, vindkraft och framförallt vattenkraft. Dessa energikällor är
volatila och beror av yttre faktorer. Men i detta arbete kommer det antas att anlägg-
ningen är on-the grid vilket menas att elnät är befintligt och även att den köpta energin
kommer vara förnyelsebar. Detta medför att produktionen kommer vara konstant och
kräver ingen dynamisk drift. Huvudmålet är att producera ammoniak vilket gör att all
produktion av vätgas och kvävgas går till ammoniakproduktion. Dimensioneringen av
anläggningen är för en ammoniakproduktion på 500 ton NH3/dag. Anläggningen består
av flera steg där vätgas och kvävgas behöver produceras separat för att sedan kunna
producera ammoniak. För vätgasprocessen kommer en avsaltning av vattnet behövas för
att elektrolysatorerna inte skall skadas. Vilken teknik som används för respektive del i
anläggningen visas i Tabell 6.

Tabell 6 – De processer som krävs på anläggningen och dess teknik som används för den
processen.

Avsaltning (H2O) Mekanisk ångkompression
Vätgas (H2) PEM-elektrolys
Kvävgas (N2) Kryogen destillation
Ammoniak (NH3) HB-ammoniaksyntes
Ammoniaklagring Dubbelkärl med Boil-off process

Kryogen destillation är en mogen, elektrisk process med en hög kvävgaskvalite. Med
vetskapen att produktionen är konstant uppfyller den kraven för att appliceras vid am-
moniakproduktion. Linde som ammoniakanläggningsleverantör använder dels kryogen
destillation för att producera det kväve som krävs i deras processer.[82] För avsaltnings-
processen kommer en mekanisk ångkompression användas där den är flexibel med bra
lastområde, krävs lite förbehandling och slutproduktens kvalite är hög. Användandet av
tekniken PEM för vätgasproduktion görs ur synpunkten att slutprodukten har en hög
kvalite och ett relativt högt tryck. I detta arbete skall förutsättningar ges för en grön
ammoniakanläggning och i ett verkligt arbete kommer PEM att fungera lättare mot
förnyelsebar energi.
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3.2 Ekonomi

Att uppskatta den totala kostnaden för en hel kemisk anläggning kan göras med känne-
dom om kostnaderna för de viktigaste komponenterna i anläggningen. Den totala kost-
naden blir summan av de direkta projektkostnaderna, de indirekta projektkostnaderna,
avgifter, oförutsedda utgifter och övriga tjänster.[83] De direkta projektkostnader inklu-
derar utrustningskostnader på tillverkarens plats, rördragning, isolering och allt annat
material som är associerat med utrustningen och installationsarbetet för utrustningen.
De indirekta kostnaderna består av transportkostnader för utrustningen, konstruktions-
kostnader och ingenjörskostnader. Avgifterna är rörliga beroende på projekt där oförut-
sedda utgifter är betalning för eventuella oförutsedda omständigheter och entreprenörens
kostnad är beroende på många faktorer. Hjälpanläggningar består av eventuella hjälp-
byggnader som kan vara nödvändiga på fastigheten och externa system såsom rening av
avloppsvatten. I Tabell 7 visas kostnadsfaktorer med information vad som ingår.

Tabell 7 – Kostnader som ingår vid en kemisk anläggning och information om vad som
ingår för de faktorerna.

Faktorer Symbol Kommentar
1. Direkta projektkostnader
a. Utrustningens f.o.b kostnad CP Kostnad för utrustningen vid anläggningen.
b. Material som krävs för installation CM Inkluderar all rörledning, isolering,

brandsäkerhet och all övriga kostnader
associerade med a) och b)

c. Installationskostnad CL Inkluderar all installationskostnad
för att installera utrustning
och material från a) och b).

2. Indirekta projektkostnader
a. Frakt, försäkring och skatter CFIT Inkluderar all fraktkostnad för utrustning

och material. Även all försäkring för
materialen och potentiella skattekostnader.

b. Anläggningens overheadkostnader CO Inkluderar de fördelar som finns för
arbetare så som semester, sjukdomsdagar
och försäkringar.

c. Ingenjörskostnader CE Inkluderar löner

3.2.1 CAPEX

Att estimera kostnaden för en kemisk anläggning består av att summera kostnaden för
varje enskild viktig komponent, detta tillvägagångsätt kallas modulkostnadstekniken.[83]
Kalkylteknik relaterar alla kostnader tillbaka till den inköpta kostnaden för utrustning
utvärderad för vissa basförhållanden. Avvikelser från dessa basvillkor hanteras med hjälp
av multiplikationsfaktorer som beror på följande:
1. Den specifika utrustningstypen
2. Opererande tryck
3. Material som används under uppbyggnad
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Ett första steg för att beräkna anläggningens totala kostnad är att ta beräkna free-on-
board kostnaden för respektive modul. Denna kostnad kräver vetskap av diverse kon-
stanter för respektive modul och Turton beräknade den genomsnittliga free-on-board
kostnaden 2001 enligt

C0
P,2001,i = 10[K1+K2log10Ai+K3(log10Ai)

2] (21)

där Ki är konstanter bestämda för specifika enheter; Ai är enhetens faktor.

Den genomsnittliga free-on-board kostnaden i ekvation 21 är från 2001 och med det
behöver inflationens påverkan beaktas. År 2001 låg CEPCI på 397 och det senaste CEPCI
låg på 761,4 och med den ökningen kan dagens genomsnittliga free-on-board kostnaden
fås av

C0
P,2022,i = C0

P,2001,i ∗
761, 4

397
(22)

där C0
P,2001,i är den genomsnittliga free-on-board kostnaden som Turton användes sig av

året 2001.[83]

Med den uppdaterade f.o.b-kostnaden från ekvation 22 kan modulkostnaden för varje
enhet i anläggningen beräknas enligt

CBM,i = C0
P,2022,i ∗ FBM,i (23)

där C0
P,2022,i är den genomsnittliga free-on-board kostnaden året 2022; FBM,i är den kom-

binerade kostnadsfaktorn för tryck och material för en viss enhet.

Vid beräkning av anläggningens totala kostnad behöver avgifter, oförutsätta avgifter
och övriga hjälpanläggningar beaktas. Dessa parametrar antas vara en procensats över
summan för alla moduler på anläggningen från ekvation 23. Den totala kostnaden blir

Ctot =
n∑

i=1

CBM,i + (fo + favgifter + fBOP ) ∗
n∑

i=1

CBM,i (24)

där CBM,i är bare module cost för varje enhet [SEK]; fo är den oförusädda utgifterna för
varje enhet, antas vara 15 % av CBM ; favgifter är avgifterna som tillkommer och antas
vara 3 % av CBM ; fBOP är kostnaden för övriga hjälpanläggningar som krävs, antas vara
50 % av CBM .

3.2.2 OPEX

Den totala kostnaden för OPEX beskrivs i ekvationen nedan

OPEX = DMC + FMC +GE (25)
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där DMC är summan av de direkta kostnaderna, FMC är de fasta kostnaderna och GE
är de generella utgifterna. Dessa parametrar fås med vetskap av följande:
1. Den fasta kapitalinvesteringen (Ctot)
2. Kostnad av driftarbete (COL)
3. Kostnad av Utilities (CUT )
4. Kostnad av avfallshantering (CWT )
5. Kostnad av material (CRM )

Dessa kostnadsparametrar kan användas tillsammans med en multiplikationsfaktor för
att bestämma delar av direkta tillverkningskostnader, fasta tillverkningskostnader och
allmänna kostnader. Ett exempel på detta är skatter, försäkring och utrustning är direkt
relaterade till den fasta kapitalinvesteringen. Anläggningens omkostnader är relaterade
till arbetskraft och till kapitalkostnaden. I Tabell 8 visas en sammanfattning på de rela-
terade parametrarna för var och en av OPEXkostnadskategorierna. Anläggningens totala
OPEX hittas genom att lösa ekvation 25 och de totala kostnaderna som anges i Tabell
8.

Tabell 8 – Antaganden om hur kostnaderna för OPEX beror på varandra.

Direkta kostnaden (DMC) Värde
Rå material CRM

Avfallshantering CWT

Driftarbete COL

Utilities CUT

Direkt övervakande
och kontorarbete 0,18COL

Underhåll och reperationer 0,06Ctot

Drifttillbehör 0,009Ctot

Laboratorieavgifter 0,15COL

Patent och royalties 0,03OPEX
Totala DMC CRM+CWT+CUT+1,33COL+0,069Ctot

+0,03*OPEX
Fasta kostnader (FMC)
Värdeminskning MACRS
Skatter och försäkringar 0,032Ctot

Plant overhead costs 0,78COL+0,036Ctot

Totala FMC 0,78COL+0,068Ctot+MACRS
Generella utgifter (GE)
Administrationskostnader 0,177COL+0,009Ctot

Distribution och försäljningskostnader 0,11OPEX
Forskning och utveckling 0,05OPEX
Totala GE 0,177COL+0,009Ctot+0,16OPEX
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I detta arbete kommer inte värdeminskning vara en faktor och därmed kommer ekvatio-
nen för den totala OPEX-kostnaden skilja sig från Turton där 28 % av kapitalkostnaden
stod för kostnaderna men antas 18 % här. Med ekvation 25 och antaganden i Tabell 8
kan OPEX på denna anläggning beräknas genom

OPEX = 0, 180Ctot + 2, 73COL + 1, 23(CUT + CWT + CRM ) (26)

där Ctot är kapitalkostnaden på anläggningen [SEK]; COL är kostnad för driftarbete
[SEK]; CUT är kostnad för utilities [SEK]; CWT är kostnad för avfallshantering [SEK];
CRM är kostnad för råmaterial [SEK].

Från ekvation 26 kan anläggningens OPEX beräknas och de parametrar som påverkar
OPEX för denna anläggning beskrivs mer nogrannt nedan.

Råmaterial CRM

Produktionskostnaderna domineras ofta av råvarors kostnad för en kemisk fabrik.[83]
Mängden råvaror är relaterade till massbalansen i den kemiska anläggningen och kan
hittas med hjälp av flödesdiagram. När det gäller en helelektrisk ammoniakanläggning
kommer råvarorna luft och vatten användas. Det vatten som antas användas är havsvat-
ten/älvsvatten och i detta arbete kommer den kostnaden antas vara försumbar. Luften
som används kommer även antas vara gratis, vilket medför att CRM = 0.

Avfallshantering CWT

Många kemiska processer har avfallsströmmar som är i fast-, vätske och gasform men även
i slam. Ofta finns statliga bestämmelser som kräver att avfallsströmmarna behandlas kor-
rekt innan de går ut i miljön. Avfallsströmmarna i en elektrisk ammoniakanläggning är
försumbara jämfört med storleken och kostnaden för anläggningen. De utsläpp som kan
fås är små mängder ammoniak som kan läcka från syntescykeln och släppas ut i miljön;
Saltlösningsutsläppet från den mekaniska ångkompressionen; Syre- och argonströmmarna
som genereras från luftseparation och elektrolys. Alla avfallsströmmar utom ammoniak
antas vara miljövänliga vilket gör att i detta arbete kommer kostnaden för avfallshante-
ringen antas vara försumbara och gör att CWT = 0.

Utilities CUT

Användningskraven för en processanläggning kan enkelt erhållas från material- och ener-
gibalanser runt de stora enheterna. Utilities är det engelska ordet för anläggningens för-
nödenheter vilket inkluderar vanligtvis ånga, el, kylning av vatten och bränslen. Priset
på nyttigheter är korrelerat med priset på energi så det är i sig svårt att förutse. Priset
på utilities i detta arbete kommer att inkludera priset på el och kostnaden för att kyla
vatten. Alla processer i systemet antas vara elektriskt drivna. Alltså kompressorer, vat-
tenavsaltning, luftseparering, elektrolys, pumpar och fläktar är alla elektriska. Priset för
nyttigheterna blir alltså elbehovet multiplicerat med elpriset. Mängden kylvatten som
krävs är för mellankylning i kompressortågen och för kylning av elektrolysatorns stacks.
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Elen som fås i denna avhandling antas komma från förnyelsebara energikällor i Norra
Sverige vilket innefattar främst vind, vatten och solkraft. För en fullt elektricifierad am-
moniakanläggning skall produktionen anpassa sig för elpriset, där produktionen är hög
när det finns ett överskott av el och en låg produktion när elpriset är högt. Men med
de goda förutsättningarna i Norra Sverige kommer konstant elektricitet och elpris antas.
Med det kommer produktionen också vara konstant under hela året förutom när det är
driftstopp. Det elpris som används är ett medelvärde för de senaste 10 åren för sektor 1
vilket motsvarar 310,96 SEK/MWh.[84]

Kostnaden för kylning av vatten består av kyltorn och elektriciteten som krävs at kyla
vattnet. Kostnaden för kylning av vatten är given till 0,50 $/m3 är 2005 och uppdateras
med inflation med CEPCI 2005 (468,2) till idag (701,4) vilket ger en variabel på 0,75
$/m3. Den mängd vatten fås av flödesscheman i processen och den svenska valutakursen
står i 9,68 SEK/$ vilket gör att alla parametrar är givna för att beräkna kostnaden för
kylning av vatten.[36]

Driftarbete COL

Att uppskatta operativ arbetskraft är relativt okomplicerat. Turton visar huvudsakligen
två olika sätt för att fastställa antalet personal som krävs för drift av processanläggningen.
I detta arbete kommer antalet operatörer som krävs vara relaterat till den huvudsakliga
processutrustningen och fås av [83]

NOL = (6, 29 + 31, 7P 2 + 0, 23Nnp)
0,5 (27)

där NOL är antalet operatörer per skift; P är antalet bearbetningssteg som inkluderar
hantering av fasta ämnen vilket i detta arbete är noll; Nnp är antalet processteg vilket
innefattar kompressorer, torn, värmeväxlare, reaktorer och värmare. En beräkning av
antalet processteg behövs för ekvation 27, vilket fås av

Nnp =
∑

Eq (28)

där Eq är ett processteg i en kemisk anläggning.

Med ekvation som visas i ekvation 28 kan antalet operatörer beräknas för anläggning-
en och därmed dess kostnad. En kemisk anläggning antas gå varje timme under hela
året, med ett för-, eftermiddags och nattskift per dag vilket ger 1095 driftskift. En an-
ställd arbetar 47 veckor per år med 5 åtta timmarskift i veckan samt kräver en kemisk
anläggning 4,5 anställda för varje opererande enhet. Medellönen för processoperatör på
en kemisk anläggning i Sverige ligger på 36 000 kr.[85] Övervakningen av verksamheten
krävs och beror på komplexiteten av processen. Antagande i detta arbete är att 15 % av
de opererande processerna kräver övervakning. [36]
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3.3 Hur beräknades ekonomi för ammoniak

Hur processen för produktionen av ammoniak skall gå tillväga utgår dels ifrån litteratur
och diskussion med Raimon Marin vilket är en anställd på AFRY som är kunning inom
området. I Figur 12 visas flödetsdiagramet för denna process där kvävgas och vätgas blan-
das vid anslutning till ammoniakanläggningen. Den produktionshastighet anläggningen
skall ha är 500 ton NH3/dag där produktionen av vätgas och kvävgas beror på det.

Figur 12 – Flödesschema över ammoniaksyntesprocessen för denna anläggning.

Givna parametrar för denna anläggning är:

• Matning av vätgas och kvävgas kommer i det tryck som deras process har.

• I kompressortåget består det av fem kompressorer som kyls mellan varje kompri-
meringssteg och uppnår drifttryck på 170 bar.

• Tre värmeväxlare förvärmer gasen innan driftstemperatur 370 ◦C uppnås innan
bädd 1.

• Anläggningen består av 3 stycken bäddar med Fe3O4 katalysatorer.

• Gasen kyls sedan ner till 30 ◦C innan separering och kondenseringsfasen.

• En cykel har konversion på 15 %.

• Tryckfall på 6 % under en cykel och komprimeras tillbaka till drifttryck 170 bar.
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• En total koversion av reaktionsgaserna är 97 %.

Ett första steg i dimensionering av anläggningen är att förstå massbalansen. Den andel
produktion som produceras beror på hur mängden gas som reagerar till färdig produkt
där det antas att 15 % av gaserna i en cykel konverteras till slutprodukt. Massflödet av
slutprodukten blir

mproduct,15 = ηkonversion ∗m14 till 3 (29)

där m14 till 3 är flödet av gaser som reagerar/reagerats [kg/s]; ηkonversion är den procent-
del av de reagerade ämnena som blir färdig produkt [%].

Från ekvation 29 kan flödet i reaktorn beräknas, det kan även beräknas med addition av
återvinnande och matningsflödet. Reaktorns flöde blir då

m14 till 3 =
mproduct,15

ηkonversion
= m1 till 2 +m18 till 19 (30)

där m2 är flödet för de reagerade gaserna när de är trycksatta till driftstryck [kg/s]; m19

är det återvinnande flödet när det är åter trycksatt till drifttryck [kg/s].

Matningens massflöde som krävs i ekvation 30 kommer från kvävgas respektive vätgas-
anläggning där deras flöde blandas och adderas till

m1 till 2 = mH2,in +mN2,in (31)

där mH2,in är flödet från vätgasanläggningen [kg/s]; mN2 är flödet från kvägasanlägg-
ningen [kg/s].

Utöver matningens flöde i ekvation 31 behöver även massflödet vid ström 18 och 19
beräknas. När gasen har separerats till färdig produkt behöver det vid olika tillfällen
rensas från av ämnen som argon, vatten och syrgas som följt med i matningen. Flödet
efter denna separering blir

m18 till 19 = m16 −m17,purge (32)

där m16 är flödet efter separering av ammoniak [kg/s]; m17,purge är den utrensande flödet
[kg/s].

Från ekvation 32 behöver flödet efter ammoniakseparering beräknas där det följer sam-
bandet

m16 = m14 −mproduct,15 =
mproduct,15

ηkonversion
−mproduct,15 (33)

där mproduct,15 är massflödet av slutprodukten [kg/s]; ηkonversion är den procentdel av de
reagerade ämnena som blir färdig produkt [%].

Med ekvation 33 bestämd kan alla flöden bestämmas i processen. För beräkning av den
mängd ämne som reageras till vad i varje flöde går inte att göra för hand. Det krävs
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ett simuleringsverktyg som ASPEN, i detta arbete har inte simulering i Aspen gjorts på
egen hand utan istället använt de värden från referens [86] där en liknande anläggning
simulerats på. De värden som använts från simuleringen är molfraktionerna vid varje
flöde och därmed kan även massfraktionerna vid varje flöde beräknas. Massfraktionen
vid en specifik del i processen för ett specifikt ämne fås av

ẇj,i =
xj,i ∗Mi∑
xj,i ∗Mi

(34)

där xj,i är molfraktionen vid en specifik del i processen för respektive ämne; Mi är mol-
massan för respektive ämne [g/mol].

Det specifika massflödet kan med vetskapen av massfraktionen i ekvation 34 fås av

ṁj,i = ṁj ∗ wi (35)

där ṁj är det totala massflödet vid en specifik del i processen; wj,i är massfraktionen vid
den delen i processen för ett specifikt ämne.
Med vetskap av det specifika massflödet från ekvation 35 kan det specifika molflödet fås
av

ṅj,i =
ṁj,i

Mi
(36)

där j är vid en specifik del i processen; i är ett specifikt ämne;Mi är molmassan för re-
spektive ämne [g/mol]; ṁj,i är massflödet vid en specifikt del i processen för ett specifikt
ämne [kg/s].

Från ekvation 36 kan det totala molflödet fås beräknas med ekvation 37.

ṅj =
∑

ṅj,i (37)

där j är vid en specifik del i processen; i är ett specifikt ämne; ṅj,i är molflödet vid
specifikt del i processen för ett specifikt ämne [kmol/s].

Det kan urskiljas från Figur 12 att de viktigaste komponenterna för denna ammoniak-
syntesanläggning är sex kompressorer, nio värmeväxlare, sex pumpar, tre reaktorbäddar
och en separator. I Tabell 9 är konstanterna Ki, Ai och FBM listade för varje enhet på
en ammoniaksyntesanläggning året 2001.

Tabell 9 – Sammanställning över respektive moduls kostnadsfaktorer Ki, enheternas faktor
A som skall beräknas och tryck/materialsfaktor FBM för ammoniaksyntesprocessen.

Utrustning K1 K2 K3 A, Faktor FBM
Centrifugal kompressor 2,2897 1,3604 -0,1027 Wcomp [kW] 5,80

Totally enclosed electric drive 1,956 1,7142 -0,2282 Welmotor [kW] 1,50
Floating head VVX 4,8306 -0,8509 0,3187 As [m2] 8,56
Reaktor, Bäddar 3,4974 0,4485 0,1074 V [m3] 118,18

Reaktor, Separator 3,4974 0,4485 0,1074 V [m3] 118,18
Cirkulerande pump 3,8696 0,3161 0,122 Wpump [kW] 3,92
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3.3.1 Kompressorer

Kompressorer används för att få gaserna till det driftstryck som ammoniaksyntesen krä-
ver. Dels behöver matningen av gasen att öka sitt tryck till 170 bar genom en flerstegs-
kompression. Gasen förlorar även 6 % i tryck under en cykel och den återanvända gasen
komprimeras även den till 170 bar igen. Några antaganden som görs för kompressorerna
i denna process visas i Tabell 10.

Tabell 10 – Givna antaganden gällande kompressorer på ammoniaksyntesprocessen.

Ntag [steg] Ntervinning [steg] ηisen [%] k
5 1 75 1,32

Driftstryck [bar] Ru [J/(mol*K)] Tin,atervinning [K]
170 8,315 313,15

När en gas komprimeras kommer temperaturen öka i jämförelse med inloppstemperatu-
ren. Utloppstemperaturen för dessa kompressorer fås av

Tut = Tin

[
(
P2

P1
)

1
N

]( k−1
k

)

(38)

där Tin är inloppstemperaturen i den första kompressorn; N är antalet komprissionssteg;
k är den polytropiska exponenten; P2 är det utgåendetrycket från kompressionen [bar];
P1 är den ingående trycket i kompressionen [bar].

Temperaturen på gasen innan återvinningkomprissionen är lika med vad slutprodukten
av ammoniak skall ha för temperatur och är given i Tabell 10. Inloppstemperaturen till
kompressionståget beror på gasblandningen som skapas och blir

Tin,tag =
nH2,in ∗ TH2,in ∗Ru + nN2,in ∗ TN2,in ∗Ru

nN2,in ∗Ru + nH2,in ∗Ru
(39)

där nH2,in är molflödet från vätgasanläggningen [kmol/s]; TH2,in är temperaturen från
vätgasanläggningen [K]; nN2,in är molflödet från kvävgasanläggningen [kmol/s]; TN2,in är
temperaturen från kvävgasanläggningen [K]; Ru är den allmäna gaskonstanten i [J/(mol*K)].

Modulkostnaden för en kompressor beräknas utifrån ekvation 24 med de parametrar som
visas i Tabell 9 där faktorn Wkomp behöver beräknas fram för denna anläggning. Energin
kan beräknas med vetskap av utloppstemperaturen från ekvation 38 och inloppstempe-
raturen för kompressionståget från ekvation 39. Den energi som krävs vid komprimering
fås av

Wkomp = N ∗ ṅ ∗Ru ∗ Tin ∗ k

(k − 1)
∗ [P2

P1

k−1
N∗k

− 1] (40)

där Tin är inloppstemperaturen i den första kompressorn [K]; N är antalet komprissions-
steg; k är den polytropiska exponenten; Ru är den allmäna gaskonstanten i [J/(mol*K)];
ṅ är molflödet [kmol/s]; P2 är drifttrycket [bar]; P1 är de ingående gasens tryck [bar].
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3.3.2 Elmotorer

I detta arbete kommer alla kompressorer att drivas av elmotorer och för beräkning av
dessa modulkostnader behöver elmotorenergin beräknas. Energin som en kompressor krä-
ver fås från ekvation 40 och med ett antagande på att elmotorerna har en verkningsgrad
på 95 % kan energin som elmotorerna kräver fås av

Welmotor =
Wkomp

ηelmotorηisentrop
(41)

där Wkomp är energin som kompressorer kräver [kW]; ηelmotor är elmotorns verkningsgrad
[%]; ηisentrop är den isentropiska verkningsgraden [%].

Med den beräknade energin från ekvation 41 kan modulkostnaden beräknas med vetskap
av konstanterna i Tabell 9.

3.3.3 Värmeväxlare

För denna anläggning kommer nio värmeväxlare att användas. Tre stycken används för
att förvärma gasen innan reaktorn, dessa värmeväxlare kommer även kyla den utgående
gasen från respektive bädd. Två värmeväxlare använder sig av kallt vatten för att kyla
gasen till 30 ◦C vilket är den givna temperaturen innan separering. Den energi som dessa
värmeväxlare kräver fås av

Q̇vvx = ṅ(Tut − Tin) ∗ Cp,mix (42)

där ṅ är molflödet [kmol/s]; Tin är inloppstemperaturen i värmeväxlaren [K]; Tut är
utloppstemperaturen i värmeväxlaren [K]; Cp,mix är gasblandningens specifika värmeka-
pacitet [kJ/(kmolK)].

Fyra värmeväxlare används för mellankylning i kompressionståget för att vara mer effek-
tiv, den utgående temperauren i samtliga värmeväxlare kommer vara ha samma tempe-
ratur som den ingånde gasen har i den första kompressorn. Detta leder till att den energi
som krävs är densamma för alla värmeväxlare. Den energin blir Den totala kylningsener-
gin som krävs i kompressionståget blir

Q̇mk = ṅ(N − 1)(Tut − Tin)Cp,mix (43)

där ṅ är molflödet [kmol/s]; N är antalet kompressionssteg; Tin är inloppstemperaturen
i den första kompressorn; Tut är utloppstemperaturen i den sista kompressorn och fås av
ekvation 38 [K]; Cp,mix är gasblandningens specifika värmekapacitet [kJ/(kmolK)].

Från ekvation 42 och ekvation 43 behöver den specifika värmekapaciteten för gasbland-
ningen beräknas. Den specifika värmekapaciteten av gasblandingen fås av

Cp,mix = xN2Cp,N2 + xH2Cp,H2 + xNH3Cp,NH3 (44)
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där xi (i = N2, H2, NH3) är molfraktionen för respektive ämne; Cp,i (i = N2, H2, NH3)
är den specifika värmekapaciteten för respektive ämne [kJ/(kmolK)].

De olika ämnenas värmekapacitet i ekvation 44 beror på vilken temperaturen gasen har.
Detta samband blir

Cp,i = a+ bT + cT 2 + dT 3 (45)

där a, b, c och d är empiriskt bestämda konstanter för ett visst ämne under ett speciellt
temperaturområde.

Från ekvation 45 behövs de empiriska konstanterna a, b, c och d visas i Tabell 11.

Tabell 11 – Empiriska framtagna konstanterna för beräkning av gaserna N2, H2 och NH3

värmekapacitet.

Koefficient N2 H2 NH3

a 28,9 29,11 27,568
b -0,1571*10−2 -0,1916*10−2 2,5630e*10−2

c 0,8081*10−5 0,4003*10−5 0,99072*10−5

d -2,873*10−9 -0,8704*10−9 -6,6909*10−9

Modulkostnaden för värmeväxlarna beror på storleken på dess ytarean. Detta fås av

As =
Qvvx

U ∗ LMTD
(46)

där Qvvx är den totala värmen genererad av värmeväxlaren [kW]; LMTD är den loga-
ritmiska medeltemperaturdifferensen; U är värmeöverföringskoefficienten [W/(m2K)].

Från ekvation 46 behöver U-värden tas fram och visas i Tabell 12.

Tabell 12 – Värmegenomgångskoefficienten U för olika gasers tillstånd.

U-värde [W/m2K] Fluid
865 NH3(cond vapor), N2(g), H2(g)
500 NH3(cond vapor), N2(g), H2(g), H2O(l)
56 NH3(vapor), N2(g), H2(g), H2O(l)

Den logaritmiska medeltemperaturdifferensen behöver även beräknas och fås enligt

LMTD =
(Th,in − Tc,ut)− (Th,ut − Tc,in)

ln(
Th,in−Tc,ut

Th,ut−Tc,in
)

(47)

där Th,in är den heta fluidens inloppstemperatur [K]; Th,ut är den heta fluidens utlopp-
stemperatur [K]; Tc,in är den kalla fluidens inloppstemperatur [K]; Tc,ut är den kalla
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fluidens utloppstemperatur [K].

Temperaturerna som flödar genom respektive värmeväxlare behövs för ekvation 47 och
de visas i Tabell 13.

Tabell 13 – Värmeväxlarnas temperaturdata i ammoniaksyntesprocessen.

Tc,i [K] Th,i [K] Tc,o [K] Th,o [K] LMTD
VVX 1 317 722 425 626 303
VVX 2 425 725 526 629 202
VVX 3 526 729 625 629 104
VVX 4 288 626 338 465 228
VVX 5 278 465 298 303 75

Mellankylning 278 304 298 355 28

3.3.4 Pumpar

Pumpar krävs på anläggningnen för att vatten skall kunna kyla gaserna. Fyra värme-
växlare mellankyler gasen i komprissionståget och två värmeväxlare kyler gasen innan
seperation. För att kunna beräkna pumparnas storlek krävs det vetskap om kylnings-
vattnets temperaturer och tillstånd. I detta arbete har dessa antagits och visas i Tabell
14.

Tabell 14 – Egenskaper som kylvattnet har som flödar genom respektive värmeväxlare.

T1 [K] T2 [K] ρ [kg/m3] CP,H20 [kJ/kg*K]
Mellankylning 278 298 998,2 4,20

VVX4 288 338 994,8 4,18
VVX5 278 298 998,2 4,20

För dimensionering av en pumps storlek och modulkostnad behöver pumpens effekt be-
räknas, den blir

Wpump =
1, 67 ∗ V̇ ∗∆P

ηpump
(48)

där ∆P är tryckskillnaden i rören [bar]; V̇ är volymsflödet av vatten [m3/min]; ηpump är
pumpens verkningsgrad [%].

Från ekvation 48 behöver vissa parametrar bestämmas som att tryckminskningen ∆P
antas vara 6 bar i rören och en verkningsgrad på 85 % används. Det volymsflöde i
pumparna blir

V̇ =
ṁH2O ∗ 60
ρH2O(T )

(49)

där ṁH2O är massflödet för vattnet [kg/s]; ρH2O(T ) är vattnets densitet vid en viss tem-
peratur [kg/m3].
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För beräkning av volymsflödet i ekvation 49 behöver massflödet av vattnet beräknas
och fås med vetskap av effekten värmeväxlaren utgör, Sspecifika värmekapacitet och
temperaturskillnad. Detta samband blir

ṁH2O =
Qvvx

Cp,H2O(T ) ∗ (T2 − T1)
(50)

där Qvvx är effekten som värmeväxlaren utgör [kW]; Cp,H2O(T ) är den specifika värmeka-
paciteten för vatten vid en viss temperatur [kJ/kgK]; T2 är den utgående temperaturen
för vattnet [K]; T1 är den ingående temperaturen för vattnet [K].

Med vetskap av massflödet genom värmeväxlarna från ekvation 50 kan pumparna dimen-
sioneras och modulkostnaden beräknas.

3.3.5 Reaktor och separatortank

Beräkningen av reaktorns modulkostnad fås av ekvation 23 och det är de tre reaktor-
bäddarnas totala volym som krävs för uträkning. Dessa bäddar beror på den mängd
katalysator som krävs för att producera en viss mängd ammoniak. En sådan beräkning
har gjorts för liknande struktur på processen i referens [87]. Här är volymerna 2,63, 5,83
och 10,72 m3 för den första till tredje reaktorbädden. Den processen kunde producera
300 ton NH3/dag och för detta arbete kommer respektive bäddvolym öka linjärt med
sambandet

Vbedd,500tonNH3/dag = Vbedd,300tonNH3/dag ∗
500tonNH3/dag

300tonNH3/dag
(51)

där Vbdd,300tonNH3/dag är volymen på reaktorbädden från referens [87] [m3].

Separatortankens modulkostnad fås av ekvation 23 och likt reaktorn är det dess volym
som behövs. Separatortanken dimensioneras utifrån den mängd ammoniak som skall
separeras till vätska. Separatortanken kommer antas vara under samma specifikation
som referens [36] där uppehållstiden är på 10 minuter, volymen är dubblerad för att ta i
hänsyn till expansion och en H/D-ratio ligger på 4. I detta arbete kommer det producera
500 ton NH3/dag medans från referens [36] ligger produktionen på 300 ton NH3/dag.
Ökningen i volymen för separatortanken kommer därmed att göras linjärt och följer
sambandet

Vseparator,500tonNH3/dag = Vseparator,300tonNH3/dag ∗
500tonNH3/dag

300tonNH3/dag
(52)

där Vseparator,300tonNH3/dag är volymen på separatortanken från referens [36] [m3].

Från ekvation 51 och52 kan respektive volym beräknas och med dessa kunna beräkna
kapitalkostnaderna.
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3.4 Hur beräknades allt för ammoniaklagring

I detta arbete kommer ammoniak lagras vid -33 ◦C och atmosfärstryck i en isolerad
dubbel inneslutningstank. På grund av värmeöverföring till tanken från utsidan, kommer
boil-off att uppstå. För att återvinna denna förlust från lagertankarna skapas en kom-
pressionskylslinga för att kondensera den ammoniaken och återföra den till tanken. Två
mellankylda kompressorer kommer höja trycket på ammoniaken till ca 13 bar innan den
skickas till kondensatorn. Detta flödesschema visas i Figur 13.

Figur 13 – Flödesschema över boil-off processen som används för denna anläggning.

Kapitalkostnaden för ammoniaklagringsprocessen utgår ifrån modulkostnadmetoden och
fås från ekvation 24. De moduler som skall värderas är dels två lagringskärl, två kompres-
sorer med efterföljande elmotorer och en kondenserare. Konstanterna Ki, A och FBM
för respektive modul i processen visas i Tabell 15.

Tabell 15 – Sammanställning över respektive moduls kostnadsfaktorer Ki, enheternas fak-
tor A som skall beräknas och tryck/materialsfaktor FBM för ammoniaklagringsprocessen.

Utrustning K1 K2 K3 A, Faktor FBM
Inre lagringskärl 4,8509 -0,3973 0,1445 V [m3] 4,5
Yttre lagringskärl 4,8509 -0,3973 0,1445 V [m3] 1,5

Centrifugal kompressor 2,2897 1,3604 -0,1027 Wkomp [kW] 5,8
Elmotor 1,956 1,7142 -0,2282 Welmotor [kW] 1,5

Kondenserare 4,0336 0,2341 0,0497 Ac [m2] 3

3.4.1 Lagringskärl

Det behöver beräknas fram den volym som de två kärlen behöver ha för att kunna beräkna
kapitalkostnaden. Generellt behöver lagringen kunna hantera en 30 dagars produktion
med en 10 % säkerhetsnivå vilket vid en produktion på 500 ton NH3/dag gör att kärlen
behöver hantera 16 500 ton. Densiteten på ammoniak i detta förhållande är 682 kg/m3

vilket gör att den inre tanken skall vara 24 193 m3. Med ett antagande på D/H- förjållande
på 0,75 kommer kärlet ha en höjd på 25,9 m och 34,5 m. För att säkerställa det skadliga
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ångorna inte släpps ut används ett yttre kärl för isolering, vilket befinner sig 2 meter bort
från innertanken. Den yttre diametern blir då 36,5 m och höjden antas vara densamma
som innertankens höjd.

3.4.2 Boil-off

Några givna parametrar för boil-off processen visas i Tabell 16.

Tabell 16 – Givna antaganden för boil-off processen.

Hvap

[kJ/kg*K]
Tomg

[K]
Ttank

[K]
k RNH3

[kJ/kgK]
Hmass

[kJ/kgK]
Ucond

[W/kgK]
Tcond

[K]
1 370 283,15 240,15 1,32 0,4882 1 575 15 284

Massflödet krävs för att dimensionera moduler i processen och fås av

mboiloff =
Qtank

∆Hvap
(53)

där Qtank är är den värme som överförs till tanken [kW]; ∆Hvap är ångbildningsvärmen
för flytande ammoniak [kj/kg].

I beräkning av ångflödet i ekvation 53 behöver värmen som tanken får av omgivningen
uträknas. Den totala värme som överförs till tanken fås av

Qtank = UA(Tomg − Ttank) (54)

där U är den totala värmeöverföringskoefficienten för tanken [W/m2K]; A är ytareran för
kärlet [m2]; Tomg är omgivningens temperatur [K]; Ttank är lagringskärlets temperatur
[K].

Med ekvation 54 kan nu flödet för processen tas fram och dimensioneras.

Kompressor
För att beräkna den kapitalkostnaden för kompressorerna i boil-off processen krävs det
att arbetet beräknas i kilowatt och fås av

Wkomp = ṁinRNH3Tin
k

k − 1
[
P2

P1

k−1
k

− 1] (55)

där ṁin är massflödet in i kompressorn [kg/s]; RNH3 är gaskonstanten för ammoniak
[kJ/kgK]; Tin är temperaturen på flödet in i kompressorn [K]; k är den polytropiska
exponenten; P2 är trycket ut från kompressorn [bar]; P1 är trycken på flödet in i kom-
pressorn [bar].

Elmotor
Eftersom alla kompressorer drivs av elmotorer kommer elmotorernas arbete fås från ek-
vation 41 där kompressorernas arbete fås av ekvation 55. Verkningsgraderna ηelmotor och
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ηisentrop är 95 % respektive 75 %.

Kondensator
Den faktor som avgör kondensatorns kapitala kostnad beror på dess area och fås av

Ac =
minHmass

UcondTcond
(56)

där min är massflödet in i kompressorn [kg/s]; Hmass är den specifika massentalpin för
flödande ammoniak [kJ/kgK]; Ucond är den totala värmeöverföringskoefficienten för kon-
densorn [W/kgK] ;Tcond är kondensatorns opererande temperatur [K].
Med vetskap av kompressorns arbete från ekvation 55, elmotorns arbete och kondesatorns
ytarea från ekvation 56 kan boil-off processens kapitala kostnad beräknas.

3.5 Hur beräknades allt för vätgas

Kapitalkostnaden för en PEM-anläggning kommer från summan av stacks, installation,
kompletterande utrustning (BOP) och indirekta kostnader. För en vätgasanläggning med
elektrolysteknik kommer kapitalkostnaden (SEK/kW) att minska desto större anlägg-
ningen blir. Den produktion som kommer krävas för denna anläggning är i det större
laget och en klar siffra på kapitalkostnad i SEK/kW är inte etablerad ännu. Hur det
totala systemets kapitalkostnad blir för PEM beroende på anläggningens storlek har
gjort i referens [88], här kommer den skalade kapitalkostnaden för anläggningen att tas
fram. Det som specifikts har gjorts är att utforska på en masstillverkning på PEM-
elektrolysörsystem innehållande stacks i storleken 200 kW. I deras modell visas kapital-
kostnaden från 200 kW upp till ett system med 5000 stacks och en storlek på 1 GW. I
Figur 14 visas kapitalkostnaden som referens [88] har tagit fram.
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Figur 14 – PEM-systemets totala kostnad i $/kW mot systemets storlek i kW.[88]

Från Figur 14 kan hela systemets kapitalkostnad tas fram med vetskap om den totala
effekten för anläggningen. I detta arbete kommer mängden vätgas att enbart vara en
reaktionsgas till ammoniak så storleken på vätgasprocessen beror på ammoniakproduk-
tionen. När volymflödet av vätgas som krävs för ammoniakanläggningen är känd kan det
normala volymflödet beräknas enligt

VN = VR ∗ TN ∗ PR

PN ∗ TR
(57)

där VR är det riktiga volymflödet [m3/h]; TN är den normala temperaturen [K]; PN är den
normala trycket [bar]; TR är det riktiga temperaturen [K]; PR är det riktiga trycket [bar].

Med vetskap om att dessa stacks har en effekten på 200 kW, en produktionshastighet på
30 Nm3/h och det normala volymflödet från ekvation 57 kan systemets effekt beräknas
enligt

Wsys = Wstack ∗
VN

qstack
(58)

där Wstack är effekten för en stack [kW]; VN är den normala volymflödet för hela anlägg-
ningen [Nm3/h]; qstack är produktionshastigheten för en stack Nm3/h.

3.5.1 Stacks

Kostnaden för stacken är beroende av cellens effekttäthet, materialkostnaden per cella-
rea och monteringskostnaden. De viktigaste tillverkningskomponenterna som krävs för
att bygga stacks är: katalysatorbelagt membran (CCM), poröst transportskikt (PTL),
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tätning/ram, bipolära plattor (BP), stackmontering (SA) och kompletterande utrustning
för stacks. Hur dessa kostnader skiljer sig mot varandra vid en ökning i storlek på syste-
met visas i Figur 15

Figur 15 – Totala kostnaden som stacksen står för i $/kW mot systemets storlek i kW.
[88]

3.5.2 Kompletterande utrustning (BOP)

Kostnaden för BOP är för diverse utrustning och övriga systems som krävs för att syste-
met skall fungera. I Tabell 17 visas vad som ingår i BOP för detta system och kostnaden
de innebär för en stack.
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Tabell 17 – Sammanställning av de system som ingår i BOP-kostnaden och dess kostnad
i $ för en 200 kW stack.

System Delsystem Kostnad [$]

Strömförsörjning
Strömförsörjning

strömgivare
spänningsgivare

44 000
225
340

Cirkulation avjoniserat vatten

O2 separeringstank
cirkuleringsprump
putsningspump

rörläggning
ventiler

kontrollsystem

20 000
7053
2289

10 000
7500
2000

Vätgasbearbetning

Torkare
Vatten/vätgas separerare

rörläggning
ventiler

kontrollsystem

13 860
10 000
5000
5000
2500

Kylning

Värmeväxlare
kylningspump
rörläggning

Ventiler
Torrkylare

9000
1500
1000
2000
4000

Övrigt

Ventil lufttillförsel-kvävgas
Ventiulation och säkerhet

Gasdetektorer
Utsugsventilation

2000
2000
2000
2000

Totalt BOP för en 200 kW stack
BOP kostnad/kW

153 267
766,34

Kostnaden i $/kW minskar med 20 % för en tiofaldig ökning i effekt. Kostnaden för olika
storlekar och dess kostnad visas i Tabell 18.

Tabell 18 – BOP-kostnaden i $/kW mot dess storlek i kW.

Storlek [kW] Kostnad [$/kW]
200 766,3

2 000 613,1
20 000 490,5
200 000 392,4

2 000 000 313,9
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3.5.3 Installering, påläggkostnader

Installering och påläggkostnaden för hela systemet kommer beräknas utifrån vad systemet
har för storlek. Dessa kostnader kommer fås av Figur 14.

3.6 Hur beräknades allt för avsaltning H2O, blockschema

Det vatten som skall användas kommer från bottenviken och kräver en avsaltning för att
få en nog bra kvalite på vattnet som inte förstör elektrolysörer. I detta arbete kommer
mekanisk ångkomprimering (MVC) vara processen för avsaltning och i Figur 16 visas ett
schema över hur den processen fungerar.

Figur 16 – Flödesschema för avsaltningsprocessen på anläggningen.

De viktigaste komponenterna för MVC är en kompressor, en elektrisk motor, en förång-
are och två värmeväxlare. Dimensionering och estimerad kostnad för dessa komponenter
följer samma tillvägagångsätt som för ammoniaksynstesanläggningen. Dessa komponen-
ters konstanter ki, faktor Ai och faktorn FBM visas i Tabell 19. Den materiella och
tryckfaktorn för respektive komponent antas vara 3.[36]

Tabell 19 – Sammanställning över respektive moduls kostnadsfaktorer Ki, enheternas fak-
tor A som skall beräknas och tryck/materialsfaktor FBM för avsaltningsprocessen.

Utrustning K1 K2 K3 A, Faktor FBM
Centrifugal kompressor 2,2897 1,3604 -0,1027 Wkomp [kW] 3

Elektrisk motor 2,9508 1,0688 -0,1315 Welmotor [kW] 3
Förångare 4,642 0,3698 0,0025 Ae [m2] 3

Flat plate VVX 4,6656 -0,1557 0,1547 Avvx [m2] 3

För avsaltningsprocessen kommer ett antal variabler vara givna och dessa visas i Tabell
20.
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Tabell 20 – Givna antaganden för avsaltningsprocessen.

k
[kW/m2K]

Ubh

[kW/m2K]
Udh

[kW/m2K]
Ue

[kW/m2K]
Cpv

[kJ/kgK]
Cp

[kJ/kgK]
1,32 1,5 1,8 2,4 1,884 4,2
Xf

[promille]
Xb

[promille]
Td

[◦C ]
Tcw

[◦C ]
Tb

[◦C ]
Ts

[◦C ]
3 5 62 25 60 68

3.6.1 Kompressorer

Likt tidigare fås den kapitalkostnaden utifrån vad kompressorerna har för arbete och fås
av

Wkomp =
k

k − 1
PiVi[(

Po

Pi

k−1
k

− 1)] ∗ ṁd (59)

där Pi är inloppstrycket [bar]; Po är utloppstrycket [bar]; Vi är den specifika volymen
[kg/m3]; md är det destillerade vattnets massflöde [kg/s]; k är den polyropiska konstan-
ten.

Från ekvation 59 behöver dels massflödet av det destillerade mängden vatten beräknas
och det fås genom en massbalans av vätgasanläggningen. Men det destillerat vattnets
massflöde kan även fås från

md = MH2O ∗ nh2 (60)

där MH2O är molmassan för vatten [g/mol]; nh2 är molflödet vätgas som produceras i
vätgasanläggningen [kmol/s].

Utloppstrycket, inloppstrycket och det specifika volymen fås från

Po = 10, 17246−0, 6467302Ts+0, 01832249T 2
s −0, 000177376T 3

s +0, 00000147068T 4
s (61)

Pi = 10, 17246−0, 6467302Tb+0, 01832249T 2
b −0, 000177376T 3

b +0, 00000147068T 4
b (62)

Vi = 163, 3453−8, 0414Tb+0, 171T 2
b −0, 00188T 3

b +1, 038∗10−5T 4
b −2, 282∗10−8T 5

b (63)

där Tb är saltvattentemperaturen [◦C ]; Ts är den komprimerade ångtemperature [◦C].

Med vetskap av de beräknade parametrarna från ekvationerna 60, 61, 62 och 63 kan
kopmressorerna dimensioneras.
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3.6.2 Elektrisk motor

Elektrisk motor används för att kompressorn skall fungera. Den fungerar likadant som
tidigare och den elektriska energin fås av ekvation 41 där energin från kompressor fås av
ekvation 59. Den isentropa verkningsgraden är 75% och elmotorns verkningsgrad är 95%.

3.6.3 Förångare

Det som skall dimensioneras för förångaren är dess area, detta fås av

Ae =
mdλd +mdCpv(Ts − Td)

Ue(Ts − Td)
(64)

där λd är den latenta värmen av kondensation och avdunstning för destillering; Cpv är
den isokoriska specifika värmekapaciteten [kJ/kg◦C]; Td är det distillerade vattnets tem-
peratur [◦C]; Ts är den komprimerade ångtemperature [◦C]; Ue är den totala värmeöver-
föringskoefficientn vid förångaren [kW/m2◦C]; md är det destillerade vattnets massflöde
[kg/s].

Den latenta värmen av kondensation och avdunstning för destillering som behövs i ekva-
tion 64 fås från

λd = 2499, 5698− 2, 204864Td − 0, 002304T 2
d (65)

där Td är det distillerade vattnets temperatur [◦C].

3.6.4 Värmeväxlare

Det finns två värmeväxlare i denna process, en förvärmning av destillerat vatten och
en av saltvatten. Den latenta värmen av kondensation och avdunstning för destillerade
vattnet får från ekvation 65 och saltvattnets latenta värme fås av

λb = 2499, 5698− 2, 204864Tb − 0, 002304T 2
b (66)

där Tb är saltvattentemperaturen [◦C ].

Med vetskap av den latenta värmen för saltvattnet från ekvation 66 kan temperaturen
på vattnet som når förångaren beräknas genom

Tf =
Xb −Xf

Xb
[
λb − λd

Cp
− Cpv

Cp
(Ts − Td)] + Tb (67)

där λb är den latenta värmen av kondensation och avdunstning för saltvattnet; λd är den
latenta värmen av kondensation och avdunstning för destillering; Cp är specifik värme-
kapacitet [kJ/kg◦C]; Cpv är den isokoriska specifika värmekapaciteten [kJ/kg◦C]; Td är
det distillerade vattnets temperatur [◦C]; Tb är saltvattentemperaturen [◦C]; Ts är den
komprimerade ångtemperature [◦C ]; Xf är saltkoncentrationen i matarvattnet [promil-
le]; Xb är saltkoncentrationen i saltvattnet [promille].
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Utloppstemperaturen på förvärmningsströmmarna beror dels salthalten och temperatu-
ren som når färångaren. Utloppstemperaturen fås från

To = (Tcw − Tf ) +
Xf

Xb
Tb +

Xb −Xf

Xb
Td (68)

där Tcw är matarvattnets temperatur [◦C]; Tf är temperaturen av vattnet som når förång-
aren [◦C]; Xf är saltkoncentrationen i matarvattnet [promille]; Xb är saltkoncentrationen
i saltvattnet [promille]; Td är det distillerade vattnets temperatur [◦C]; Tb är saltvatten-
temperaturen [◦C].

Med vetskap av givna temperaturer från Tabell 20, uträknade temperaturer från ekva-
tion 67 och ekvation 68 är alla temperaturer givna. För att beräkna den logaritmiska
medeltemperaturskillnaden vid destillerade värmeväxlaren används dessa temperaturer
och fås av

LMTDd =
(Td − Tf )− (To − Tcw)

ln
Td−Tf

To−Tcw

(69)

där Td är det distillerade vattnets temperatur [◦C]; Tf är temperaturen av vattnet som
når förångaren [◦C]; To är utloppstemperaturen på förvärmningsströmmarna [◦C]; Tcw är
matarvattnets temperatur [◦C].

Den logaritmiska medeltemperaturskillnaden vid saltvatten värmeväxlaren fås från

LMTDb =
(Tb − Tf )− (To − Tcw)

ln
Tb−Tf

To−Tcw

(70)

där Tb är det saltvattnets temperatur [◦C]; Tf är temperaturen av vattnet som når förång-
aren [◦C]; To är utloppstemperaturen på förvärmningsströmmarna [◦C]; Tcw är matar-
vattnets temperatur [◦C].

Saltvattnets massflöde fås från

mb =
Xf

Xb −Xf
md (71)

där md är det destillerade vattnets massflöde [kg/s]; Xf är saltkoncentrationen i matar-
vattnet [promille]; Xb är saltkoncentrationen i saltvattnet [promille].

Likt tidigare skall ytarean dimensioneras för värmeväxlarna och kan med givna värden
från Tabell 20 och ekvation 69 kan ytarean fås av

Avvx,d =
mdCp(Td − To)

UdLMTDd
(72)

där md är det destillerade vattnets massflöde [kg/s]; Cp är specifik värmekapacitet [kJ/kg◦C];
Td är det distillerade vattnets temperatur [◦C]; To är utloppstemperaturen på förvärm-
ningsströmmarna [◦C]; Ud är den totala värmeöverföringskoefficientn vid destillerade
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värmeväxlaren [kW/m2◦C]; LMTDd är den logaritmiska medeltemperaturskillnaden vid
destillerade värmeväxlaren.

Ytarean för saltvatten kan beräknas genom att veta den logaritmiska medeltemperatur-
skillnaden från ekvation 70, massflödet från ekvation 71 och värden i Tabell 20. Ytarean
för saltvatten värmeväxlaren fås av

Avvx,b =
mbCp(Tb − To)

UbLMTDb
(73)

där mb är saltvattnets massflöde [kg/s]; Cp är specifik värmekapacitet [kJ/kg◦C]; Tb

är det saltvattnets temperatur [◦C]; To är utloppstemperaturen på förvärmningsström-
marna [◦C]; Ub är den totala värmeöverföringskoefficientn vid saltvatten värmeväxlaren
[kW/m2◦C]; LMTDd är den logaritmiska medeltemperaturskillnaden vid saltvatten vär-
meväxlaren.

Med ekvation 72 och ekvation 73 kan värmeväxlarna i avsaltningsprocessen dimensioneras
och modulkostnader beräknas.

3.7 Hur beräknades allt för kvävgas, blockschema

Luftseparationsteknologier isolerar de tre huvudbeståndsdelarna av luft vilket är kväve,
syre och argon. Dessa ämnen separeras till rena strömmar för industriella tillämpningar.
I detta arbete kommer luftsepareringen ske med kryogenic destillation enligt Figur 17
och följer dessa steg:

• Luften komprimeras och kyls med intercoolers för att avlägsna eventuell vattenånga

• Den torra luftströmmen renas för att avlägsna föroreningar som koldioxid och kvar-
varande vattenånga

• Luften kyls med hjälp av restprodukten syre och renat kväve från destillationsko-
lonn, ytterligare härledning av föroreningar

• Luften kyls ytterligare ned med hjälp av Joule-Thompson-kylning i en expander

• Luften destilleras in i dess komponenter med hjälp av flera destillationskolonner
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Figur 17 – Flödesschema för kvävgasprocessen på anläggningen.

De viktiga komponenterna som skall dimensioneras för en kryogenic destillationsanlägg-
ning är: Tre kompressorer, tre elmotorer, fyra värmeväxlare, en expander, HPC, LPC och
ARC-torn. För att beräkna detta kan man använda sig av simuleringsverktyg som ASPEN
eller COCO. Detta har gjorts i tidigare arbeten och det visar sig att kompressorenergin,
turbinens storlek och värmeväxlarenergin förändras linjärt beroende på matningsflödet
av luft. Det arbete som värden har tagit från är från referens [36] där simulering gjorts
för 250 ton N2/dag. I Tabell 21 visas dessa komponenters konstanter ki och faktor Ai för
att kunna beräkna kapitalkostnaden från ekvation 23.

Tabell 21 – Sammanställning över respektive moduls kostnadsfaktorer Ki, enheternas fak-
tor A som skall beräknas och tryck/materialsfaktor FBM för kvävgasprocessen.

Utrustning K1 K2 K3 A, Faktor
Centrifugal kompressor 2,2897 1,3604 -0,1027 Wkomp [kW]
Floating Head VVX 4,8306 -0,8509 0,3187 As [m2]

Turbin 2,2476 1,4965 -0,1615 WTurbin [kW]
Torn 3,4974 0,4485 0,1074 Vtorn [m3]

Elektriska motorer 2,9508 1,0688 -0,1315 Welmotor [kW]

3.7.1 Kompressor

Med vetskap av det linjära sambandet för matningsflödet och kompressorenergin för en
250 ton N2/dag anläggning kan kompressorenergin i detta fall beräknas med vetskap av
den produktion kvävgas. Produktionen kvävgas fås med vetskap av hur mycket ammoniak
som skall produceras och blir 424,8 ton N2/dag. Den förändring i kompressorenergi blir
då

Wkomp,@424,8tonN2 = Wkomp,@250tonN2/dag
424, 8tonN2/dag

250tonN2/dag
(74)
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där Wcomp,@250ton/dag är kompressorenergin från en kvävgasanläggning som producerar
250 ton N2/dagen.

I Tabell 22 visas den energi som krävdes för en 250 ton N2/dag anläggning. Dessa värden
gör att dimensionering av kompressorerna kan beräknas med ekvation 74.

Tabell 22 – Sammanställning av kompressorernas typ, material och effekt i kW för en
kvävgasprocess med produktionen på 250 ton N2/dag.

Namn Typ Material Wkomp [kW]
Komp 1 Centrifugal Stainless Steel 379
Komp 2 Centrifugal Stainless Steel 362,5
Komp 3 Centrifugal Stainless Steel 413,5

3.7.2 Elektrisk motor

Den energi som elmotorn kräver följer samma princip som ekvation 41, där kompresso-
rernas effekt fås av ekvation 74, den isentropa verkningsgraden är 75% och elmotorns
verkningsgrad är 95%.

3.7.3 Torn

Faktorn som avgör modulkostnad för respektive torn beror på volymen. I detta arbete an-
vänds torndimensioneringar som är giltiga över ett brett spektrum av anläggningseffekter.
Tornets dimensionering är icke-trivial och beror på flera drifts- och prestandaparamet-
ra. Kolonndimensionerna samt FBM för högtryckskolonnen (HPC), lågtryckskolonnen
(LPC) och argonkondensorn (ARC) sammanfattas i Tabell 23.

Tabell 23 – Sammanställning om de tre tornens dimensionering och tryck/materialfaktor
FBM för kvävgasprocessen.

Namn Diameter [m] Höjd [m] Volym [m3] FBM
HPC 2,44 28,84 134,85 13,72
LPC 2,25 44,09 175,31 8,2
ARC 0,62 74,59 22,52 13,72

3.7.4 Värmeväxlare

Dimensionering av värmeväxlare följer den princip som tidigare där area krävs och med
vetskap av det linjära sambandet med energin kan ytarean vid 424,8 ton N2/dag beräknas
med

Avvx,@424,8tonN2/dag = Avvx,@250tonN2/dag
424, 8tonN2/dag

250tonN2/dag
(75)
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där Avvx,@250ton/dag är värmeväxlarnas ytarea för kvävgasproduktion på 250 ton N2/dag.

I Tabell 24 sammanställs ytarean och FBM för respektive värmeväxlare när produk-
tionshastigheten är 250 ton N2/dag. Dessa värden gör att ytarean för värmeväxlarna kan
beräknas med ekvation 75.

Tabell 24 – Sammanställning av värmeväxlarnas typ, material, ytarea och
tryck/materialfaktor FBM för en kvävgasprocess med produktionen 250 ton N2/dag

Namn Typ Material Area [m2] FBM
VVX 1 Floating Head Stainless Steel 121,32 2,17
VVX 2 Floating Head Stainless Steel 127,56 2,17
VVX 3 Floating Head Stainless Steel 188,18 2,17

Plate-Fin Plate-Fin Brazed Aluminium 2855,69 2,775

3.7.5 Turbin

En liten expansionsturbin används både för att återvinna kraft och för att sänka tempe-
raturen på luftmatning via Joule-Thompson kylning. Den faktor som skall dimensioneras
är turbinsenergin som fås av

Wturbin,@424,8tonN2/dag = Wturbin,@250tonN2/dag ∗
424, 8tonN2/dag

250tonN2/dag
(76)

där Wexpander,@250ton/dag är turbinens energi vid kvävgasproduktion på 250 ton N2/dag.

I Tabell 25 visas sammanställning av energin och faktorn FBM vid kvävgasproduktion
på 250 ton N2/dag. Energin som expandern kräver för denna anläggning kan nu beräknas
med ekvation 76

Tabell 25 – Turbinens typ, material, effekt och tryck/material faktor FBM för en kväv-
gasprocessen med produktionen 250 ton N2/dag.

Namn Typ Material Wexpander [kW] FBM
Turbin Radial Gas Stainless Steel 25 6,1

4 Resultat

I detta kapitel kommer resultatet från arbetet att redovisas. I avsnitt 4.1 visas de pa-
rametrar som varje modul har för att kunna beräkna CAPEX och OPEX. Avsnittet
avslutas med en sammanställning av ammoniaksyntesens CAPEX. Likt ammoniaksynte-
sen fås resultatet för processerna ammoniaklagring, vätgas, avsaltning och kvävgas från
avsnitt 4.2, 4.3, 4.4 samt 4.5. En sammanställning över hela anläggningens kapitalkost-
nad och driftkostnader presenteras i avsnitt 4.6. Avslutningsvis i avsnitt 4.7 kommer en
känslighetsanalys av de antaganden som gjorts och den påverkan över resultatet de har.
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4.1 Ammoniakproduktion

Flödesschemat för anläggningens ammoniaksyntes visas i Figur 12 och vid en produktion
av 500 ton NH3/dag kommer respektive flödesparameter visas i Tabell 26. Från detta
resultat visas det att det krävs 90,2 ton H2/dag och 424,8 ton N2/dag för en produktion
av 500 ton NH3/dag.

Tabell 26 – Sammanställning över parametrar för respektive flöde i ammoniaksyntespro-
cessen.

Enhet H2 N2 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Massflöde ton/dag 90,2 424,8 515 515 3436 3436 3436 3436 3436 3436 3436
Massflöde kg/s 1,1 4,9 6,0 6,0 39,8 39,8 39,8 39,8 39,8 39,8 39,8
Molflöde kmol/s 0,5 0,2 0,7 0,7 3,9 4,1 4,1 4,1 3,9 3,8 3,8
Komponenters massflöde

H2 kg/s 1,04 0 1,04 1,04 4,56 5,32 5,32 5,32 4,55 4,55 4,34
N2 kg/s 0 4,8 4,8 4,8 18,9 23,5 23,5 23,5 18,3 18,3 17,5

NH3 kg/s 0 0 0 0 15,1 9,7 9,7 9,7 9,7 15,6 15,6
Förhållande

Tryck bar 30 8 11,9 170 170 170 170 170 167 167 163
Temp K 308 293 304 355 317 425 526 625 729 629 725

10 11 12 13 14 15 16 17 18 19
Massflöde ton/dag 3436 3436 3436 3436 3436 500 2936 15 2921 2921
Massflöde kg/s 39,8 39,8 39,8 39,8 39,8 5,8 34 0,2 33,8 33,8
Molflöde kmol/s 3,8 3,7 3,7 3,7 3,7 0,3 3,2 0,02 3,2 3,2
Komponenters massflöde

H2 kg/s 4,3 4,1 4,1 4,1 4,1 0,01 3,5 0,02 3,5 3,5
N2 kg/s 17,5 16,6 16,6 16,6 16,6 0,04 14,2 0,07 14,1 14,1

NH3 kg/s 16,6 16,6 17,7 17,7 17,7 5,7 15,1 0,08 15,1 15,1
Förhållande

Tryck bar 163 160 160 160 160 160 160 160 160 170
Temp K 629 722 626 465 303 303 303 303 303 308

4.1.1 Ammoniakproduktion moduler

Kompressorer
Från ekvation 40 och Tabell 26 kan arbetet för de kompressionsfaser i processen beräk-
nas. Med vetskap av det arbetet kan kapitalkostnaden för kompressorer beräknas utifrån
ekvation 24 och visas i Tabell 27.

Tabell 27 – Effekten för respektive kompressor i ammoniaksyntesprocessen och den kapitala
kostnad det innebär.

Wkomp [kW] Ctot [SEK]
Komp-tåg 5 041 246 988 696

Komp-återvinning 184 12 230 692

Elmotor
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Kompressorerna drivs av elmotorer och deras arbete fås från ekvation 41. Från elmoto-
rernas arbete kan sedan kapitalkostnaden beräknas från ekvation 24 och visas i Tabell
28.

Tabell 28 – Effekten för respektive elmotor i ammoniaksyntesprocessen och den kapitala
kostnad det innebär.

Welmotor [kW] Ctot [SEK]
Elmotor-tåg 7 075 28 036 095

Elmotor-återvinning 258 2 627 314

Värmeväxlare
Den effekt, ytarera och kapitala kostnad som respektive värmeväxlare kräver visas i Tabell
29.

Tabell 29 – Effekt och ytarea för respektive värmeväxlare i ammoniaksyntesprocessen och
kapitalkostnaden det innebär.

Q [kW] A [m2] Ctot [SEK]
VVX1 12 483 48 5 170 827
VVX2 12 483 72 5 785 454
VVX3 12 483 139 7 669 612
VVX4 20 283 1591 61 208 797
VVX5 20 283 544 20 007 959

Kylning komp-tåg 4 012 2 560 23 229 322

Pumpar
I Tabell 30 visas det flöde, effekt och kapitalkostnaden som krävs för att vatten skall
kunna kyla gaserna vid olika skeden i processen.

Tabell 30 – Pumparnas flöde, effekt och dess kapitala kostnad för ammoniaksyntesproces-
sen.

Flöde [m3/min] Q [kW] Ctot [SEK]
Pump@kylning 2,9 33,8 5 158 652
Pump@vvx4 5,9 69,1 8 671 231
Pump@vvx5 14,5 171,0 18 115 769

Reaktor och Separator
Den kostnad som reaktorn har beror på dess totala volym som fås utifrån ett linjärt
samband av reaktor som arbetar under en produktionshastighet på 300 ton NH3/dag
och visas i ekvation 51. I Tabell 31 visas de 3 olika bäddarnas volym och totala volym
under de olika produktionshastigheterna. Med en volym på 32 m3 kommer den kostnaden
fås av ekvation 24 och blir 93 MSEK.
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Tabell 31 – Volymen för de tre reaktorbäddarna när ammoniakproduktionen är 300 ton/dag
respektive 500 ton/dag.

VBedd1 [m3] VBedd2 [m3] VBedd3 [m3] VTot [m3]
300 ton NH3/dag 2,6 5,8 10,7 19,2
500 ton NH3/dag 4,4 9,7 17,9 32

Separatorns kostnad beror även den på volymen och tas fram på ett liknande sätt där
dess parametrar visas i Tabell 32. Med vetskapen av separatorn volym är 20,3 m3 kan
kapitalkostnaden beräknas med ekvation 24 och blir 66 MSEK.

Tabell 32 – Volymen för separatorn när ammoniakproduktionen är 300 ton/dag respektive
500 ton/dag.

NH3_flow (liq)
[m3/s]

Uppehållstid
(min)

Diameter
(m)

Höjd
(m)

Volym
(m3)

300 ton NH3/dag 0,020 10 1,6 6,3 12,2
500 ton NH3/dag 0,034 10 1,9 7,5 20,3

4.1.2 Ammoniakproduktion sammanställning

Kapitalkostnaden för ammoniaksyntesprocessen blir med summering av respektive mo-
duls kostnad 604 MSEK. I Tabell 33 sammanställs ammoniaksyntesens modulers kapi-
talkostnader.

Tabell 33 – Kapitalkostnaden för respektive område av ammoniaksyntesprocessen.

Ctot [SEK] Andel [%]
Kompressorer 259 219 388 42,9

Elmotorer 30 663 409 5,1
Värmeväxlare 123 071 960 20,4

Pumpar 31 945 653 5,3
Reaktorbädd 93 093 762 15,4

Separator 66 298 670 11,0
Totalt 604 292 841

4.2 Ammoniaklagring

För denna anläggning kommer boil-off processen fungera enligt Figur 13 och dess flödes-
parametrar visas i Tabell 34.
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Tabell 34 – Sammanställning av flödena i boil-off processens parametrar.

Boiloff Vapor 1 Vapor 2 Vapor 3 Liquid To Tank
Massflöde [kg/s] 0,047 0,047 0,047 0,047 0,047 0,047

Tryck [Bar] 1,08 3,04 3,04 12,67 12,67 3,55
Temperatur [K] 241,07 333,45 291,97 442,62 283,65 268,17

4.2.1 Ammoniaklagringens moduler

Lagringskärl
De två lagringskärlens volym och kapitala kostnad visas i Tabell 35.

Tabell 35 – Volymen för det inre och yttre lagringskärlen och vad det innebär i kapital
kostnad.

V [m3] Ctot [SEK]
Inre lagringskärl 24 193 104 790 840
Yttre lagringskärl 27 080 38 557 563

Kompressor
Vid kännt massflöde på 0,047 kg/s kan kompressorernas effekt beräknas med ekvation 55.
Med framtagna effekter kan kompressorernas kapitala kostnad beräknas och visas med
dess effekt i Tabell 36.

Tabell 36 – Effekten för respektive kompressor i boil-off processen och den kapitala kostnad
det innebär.

Wkomp [kW] Ctot [SEK]
Komp 1 6,5 373 396
Komp 2 11,4 720 862

Elmotor
I Tabell 37 visas den effekt som elmotorerna använder i processen och dess kapitala
kostnad.

Tabell 37 – Effekten för respektive elmotor i boil-off processen och den kapitala kostnad det
innebär.

Welmotor [kW] Ctot [SEK]
Elmotor 1 9,1 111 841
Elmotor 2 16,0 222 315

Kondensator
Med ett massflöde på 0,047 kg/s kommer arean för kondesatorn bli 17,4 m2 från ekvation
56. Med ekvation 24 kan kapitalkostnaden för kondensatorn beräknas till 2,3 MSEK.
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4.2.2 Ammoniaklagring Sammanfattning

Den totala kapitalkostnaden för att lagra ammoniak blir 147 MSEK där det är de två
lagringskärlen som står för störst påverkan av kostnaden. En sammanställning av samtliga
kostnader för ammoniaklagring visas i Tabell 38.

Tabell 38 – Kapitalkostnaden för respektive område av lagringsprocessen av ammoniak.

Ctot [SEK] Andel [%]
Lagringskärl 143 348 402 97,1
Kompressorer 1 094 259 0,7

Elektriska motorer 832 703 0,6
Kondensator 2 281 808 1,5

Totalt 147 058 624

4.3 Vätgas

Från Tabell 26 kan det urskiljas att det krävs en vätgasproduktion på 90,2 ton/dag. Det
innebär att flödet från katodsidan kommer vara 90,2 ton/dag och med det kan flödet ur
anoden tas fram till 716,5 ton/dag. Den vattenmängd som skall flöda in blir då summan
av de utgående flödena och blir 806,6 ton/dag vilket motsvarar 45,5 m3/h. Massbalansen
för denna anläggning visas i Figur 18

Figur 18 – Massbalans över PEM-systemet för denna anläggning.
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4.3.1 Vätgas Modulkostnad

Med vetskap av massflödet, tryck och temperaturförhållande som slutprodukten har kom-
mer det riktiga volymflödet som krävs för en produktion på 500 ton NH3/dag kunna be-
räknas. Det normala volymflödet under 0 ◦C och 1 atm fås från ekvation 57 där systemets
totala effekt fås av ekvation 58. En ammanställning av vätgasanläggningens parametrar
visas i Tabell 39.

Tabell 39 – Parametrar för vätgasprocessen på anläggningen.

V VN q Antalet stacks Wstack Wsys

[m3/h] [Nm3/h] [(Nm3/h)/stack] [st] [kW/stack] [MW]
1 591 41 768 30 1 393 200 279

Stacks
Med vetskap av att storleken på anläggningen är 279 MW kan de olika kostnaderna för
stacksen beräknas från Figur 15. Den totala kostnaden för stacksen är 253 MSEK och en
sammanställning på alla stacksen kostnader visas i Tabell 40.

Tabell 40 – Stacksens faktorer som avgör den totala stacksens kapitala kostnad.

INFO $/kW SEK Andel [%]
Membran CCM 36,0 97 089 528 38,4

PTL 23,3 62 717 395 24,8
Frame 2,3 6 271 740 2,5

Bi-polar plates
sub-systems 20,0 53 936 960 21,3

Stack sub-systems 1,4 3 763 044 1,5
Kompletterande utrustning (stack) 10,8 3 005 252 11,5

Totalt 93,8 252 866 503

BOP
Kostnaden för BOP vid storleken 279 MW beräknas med hjälp av Tabell 18. Vid denna
storlek kommer kostnaden ligga på 388,9 $/kW vilket motsvarar 1 049 MSEK.

Installering och pålägg
Från Figur 14 kan kostnaden för installation och pålägg beräknas. Vad dessa kostnader
blir i $/kW och SEK visas i Tabell 41.

Tabell 41 – Installeringen och påläggens kapitala kostnad vid denna vätgasproduktion.

INFO $/kW SEK
Installering 95,5 265 535 803

Pålägg 46,2 124 469 908
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4.3.2 Vätgas Sammanställning

Den totala kostnaden för en vätgasanläggning på 279 MW ligger på 1 692 MSEK och i
Tabell 42 visas en sammanställning av samtliga huvudkostnader. BOP är den kostnad
som står för högst andel på anläggningen med 62 % av det totala.

Tabell 42 – Kapitalkostnaden för respektive område av vätgasproduktionen.

INFO $/kW SEK Andel [%]
Stacks 93,8 252 866 503 14,9
BOP 388,9 1 048 910 487 62,0

Installering 95,5 265 535 803 15,7
Pålägg 46,2 124 469 908 7,4
Totalt 624,4 1 691 782 701

4.4 Avsaltning

Det tre flödena som kan urskiljas i Figur 16 är md, mf och mb. md är det destillerade
vattnets massflöde och fås av den mängd vatten som krävs för elektrolysprocessen, vilket
är 806,6 ton/dag eller 9,33 kg/s. Det avsaltade massflödet mb fås från ekvation 71 och
blir för denna anläggning 13,99 kg/s. Summan av dessa flöden blir det havsvattenbehov
mf som krävs och blir 23,31 kg/s.

4.4.1 Avsaltning Moduler

Kompressorer
Den effekt som kompressorn i avsaltningsprocessen kräver är 544 kW och med ekvation
24 beräknas kapitalkostnaden till 16 MSEK.

Elmotorer
Med vetskap om kompressorns effekt kan elmotorns effekt beräknas till 763 kW vilket ger
en kapital kostnad på 7,9 MSEK.

Förångare
Förångarens ytarea beräknas med ekvation 64 till 4 595 m2 vilket ger en kapital kostnad
på 97 MSEK.

Värmeväxlare
Ytareorna för värmeväxlarna på anläggningen fås från ekvation 73. Vad dessa areor blir,
och dess kapitala kostnad, visas i Tabell 43.
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Tabell 43 – Värmeväxlarnas ytarea och dess kapitala kostnad i avsaltningsprocessen.

Ae [m2] Ctot [SEK]
Värmeväxlare-avsaltare 399 18 418 792

Värmeväxlare-brine 1 389 45 950 937

4.4.2 Avsaltning Sammanställning

En total sammanställning på anläggningens totala kapitalkostnad visas i Tabell 44.

Tabell 44 – Kapitalkostnaden för respektive område av avsaltningsprocessen.

Ctot [SEK] Andel [%]
Kompressor 15 877 102 8,6

Elmotor 7 892 964 4,3
Förångare 97 273 296 52,5

Värmeväxlare 64 369 729 34,7
Totalt 185 413 091

4.5 Kvävgas

All produktion av kvävgas kommer gå till ammoniakproduktion, vilket gör att den pro-
duktionsmängd av kvävgas som krävs fås från Tabell 26 och det krävs en produktions-
hastighet på 424,8 ton N2/dag.

4.5.1 Kvävgas Moduler

Kompressorer
I Tabell 45 visas arbetet och kostnaden för respektive kompressor för produktionshastig-
heten 424,8 ton N2/dag. Den totala kapitalkostnaden för kompressorerna i denna kväv-
gasanläggning blir 50,5 MSEK.

Tabell 45 – Effekten för respektive kompressor i kvävgasprocessen och den kapitala kostnad
det innebär.

Wkomp [kW] Ctot [SEK]
Komp 1 644 16 634 687
Komp 2 616 16 063 172
Komp 3 703 17 803 701

Elmotorer
Kostnad och arbete som elmotorerna kräver vid en kvävgasproduktion på 424,8 ton/dag
visas i Tabell 46. Vid summering av alla motorers kapitala kostnad kommer elmotorernas
kostnad vara 12,5 MSEK.
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Tabell 46 – Effekten för respektive elmotor i kvävgasprocessen och den kapitala kostnad det
innebär.

Welmotor [kW] Ctot [SEK]
Motor 1 904 4 152 334
Motor 2 865 4 098 371
Motor 3 986 4 257 229

Torn
Vad respektive torn har för volym och kostnad visas i Tabell 47. Det kan konstaterats
att argonkondensortornet är avsevärt billigare än hög- lågtryckstornen och summan av
alla torn ligger på 68 MSEK.

Tabell 47 – Volymen för respektive torn i kvävgasprocessen och den kapitala kostnad det
innebär.

Volym [m3] Ctot [SEK]
HPC 134,85 36 149 052
LPC 175,31 27 502 470
ARC 22,52 4 662 045

Värmeväxlare
Det finns 4 värmeväxlare där dess ytarea och kostnad visas i Tabell 48. Värmeväxlarna 1
till 3 kyler luften efter komprission och har en låg kostnad i jämförelse med VVX4 vilket
är en stor flerströms värmeväxlare som kyler inkommande varm luft mot det kallare
avfallet och produktströmmar. Den totala kostnaden som värmveväxlarna står för är 57
MSEK.

Tabell 48 – Typ och ytarea för respektive värmeväxlare i ammoniaksyntesprocessen samt
den kapitala kostnad det innebär.

Typ Area [m2] Ctot [SEK]
VVX 1 Flytande huvud 206,2 2 430 812
VVX 2 Flytande huvud 216,8 2 508 989
VVX 3 Flytande huvud 319,8 3 283 577
VVX 4 Plate-fin 4852,9 48 963 554

Turbin
En liten turbin används dels för att återfå energi och för att sänka temperaturen på
matningsgasen. Effekten som produceras med turbinen är 42,5 kW vilket motsvarar en
kapital kostnad på 3,3 MSEK.

4.5.2 Kvävgas Sammanställning

Med vetskap av kostnaderna för respektive modul kan den totala kostnaden för anlägg-
ningen beräknas. I Tabell 49 visas en sammanställning på respektive modul totala kostnad
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och dess andel av kostnaden för hela anläggningen. Den totala kostnaden för anläggning-
en vid en kvävgasproduktion på 424,8 ton/dag är 192 MSEK där tornens kostnad har
största påverkan på anläggningskostnaden med 35,6 %.

Tabell 49 – Kapitalkostnaden för respektive område av kvävgasprocessen.

Ctot [SEK] Andel [%]
Kompressorer 50 501 561 26,3

Motorer 12 507 934 6,5
Torn 68 313 567 35,6
VVX 57 186 932 29,8

Expander 3 323 949 1,7
Totalt 191 833 943

4.6 Hela anläggning sammanställning

I Figur 19 visas flödesschemat över hela anläggningen från havsatten och luft till färdig
slutprodukt.

Figur 19 – Massbalans över hela anläggningens processer.

4.6.1 Kapitala Kostnad

Kapitalkostnaden för hela anläggningen blir 2 820 MSEK vilket motsvarar 1 597 dollar
per årlig produktion ($/mtpy) och en sammanställning över respektive process kostnad
visas i Tabell 50.
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Tabell 50 – Sammanställning av kapitalkostnaden för anläggningen och vad dess processer
står för.

Ctot [SEK] Andel [%]
Ammoniaksyntes 604 292 841 21,4
Ammoniaklagring 147 058 624 5,2

Kvävgas 191 833 943 6,8
Vätgas 1 691 782 701 60,0

Vattenhantering 185 413 091 6,6
Totalt 2 820 381 200

4.6.2 OPEX

OPEX för anläggningen beror på kapitalkostnaden (Ctot) som är beräknad till 2 820
MSEK, avfallshantering (CWT ) som antas vara 0 SEK, råmaterial (CRM ) vilket antas
vara försumbar, utilities (CUT ) och kostnaden för driftarbete (COL) kostnad presenteras
nedan.

Utilities
Elbehovet för modulerna blir totalt 1 593 643 MWh där vätgasproduktionen står för 94 %
av detta behov. Vissa processer använder vatten för kylning där kyltorn används som dels
kräver vatten och elektricitet. Kostnaden för kylbehovet på anläggningen är 77 MSEK
och ger med elbehovet en total kostnad för utilities på 573 MSEK. En sammanställning
av respektive process el och kylbehov visas i Tabell 51.

Tabell 51 – Anläggningens totala samt respektive process årliga utilities kostnad.

NH3 NH3 lagring N2 H2 H2O Totalt
Elbehovmoduler [MWh] 60 856 201 22 038 1 504 440 6 108 1 593 643
Total Elkostnad [SEK] 18 923 590 62 546 6 853 039 467 819 158 1 899 211 495 557 544
Kylbehov H2O [m3/år] 10 119 404 0 515 442 0 0 10 634 846
Total kylkostnad [SEK] 73 372 724 0 3 737 312 0 0 77 110 036

Totalt CUT [SEK] 92 296 314 62 546 10 590 351 467 819 158 1 899 211 572 667 580

Driftarbete
Kostnaden för driftarbete blir totalt 22 MSEK/år där ammoniakproduktion och kvävgas-
produktionen står för största delen eftersom det kräver fler operatörer under processen.
En sammanställning över respektive process driftarbetekostnad visas i Tabell 52.
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Tabell 52 – Kartläggning av antalet moduler som kräver övervakning samt vad det innebär
i driftarbetskostnad för respektive process och anläggning.

Modul NH3 NH3 lagring N2 H2 H2O Totalt
Kompressor 6 2 3 2 1 14

Turbin 0 0 1 0 0 1
Värmeväxlare 9 1 4 2 2 18

Torn 0 0 3 0 0 3
Reaktor 2 0 0 0 0 2

Förångare 0 0 0 0 1 1
NOL 3,2 2,6 3,0 2,7 2,7

Operatörer/operator 4,5 1,0 4,5 2,0 4,5
Antal operatörer 15 3 14 6 13

Lön/år [SEK] 432 000 432 000 432 000 432 000 432 000
COL [SEK] 6 480 000 1 296 000 6 048 000 2 592 000 5 616 000 22 032 000

OPEX tot
Den totala driftkostnaden beräknades med ekvation 26 där alla parametrar är givna och
den totala OPEX-kostnaden blir 1 272 MSEK/år. En översiktlig summering av respektive
parameters kostnad och andel av totala OPEX visas i Tabell 53.

Tabell 53 – Olika faktorers OPEX kostnad och anläggningens totala OPEX-kostnad.

Faktor Kostnad [SEK] OPEX [SEK] Andel [%]
CAPEX 0,18 2 820 381 200 507 668 616 39,9

COL 2,73 22 032 000 60 147 360 4,7
CUT 1,23 572 667 580 704 381 123 55,4
CRM 1,23 0 0 0
CWT 1,23 0 0 0
TOT 1 272 197 099

4.7 Känslighetsanalys

Ett antal variabler har antagits, vilket påverkar resultatet för detta arbete. Tolv variabler
har valts vilket dels påverkar en specifik process men även hela anläggningen. Alla vari-
abler har analyserats med ett intervall 20 % över och under det antagna värdet. Elpriset
och valutakursen studerats två gånger där det dels är utifrån ett 20% intervall samt uti-
från verkliga värden som varit under en 10 års period. I Tabell 54 visas de variabler som
analyserats, de antagna värdena och det intervall som analysen innerfattar.
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Tabell 54 – Antagna parametrar och det intervall som skall analyseras.

Antaget Enhet Information Intervall

1. Elpris (20 %) 310,96 SEK/MWh Medelvärde för SE1
under 10 års period 248,8-373,15

2. Valutakurs (20 %) 9,68 SEK/$ Aktuell valutakurs 2022 7,74-11,62
3. Konversion separator (NH3) 15 % Baserad på litteratur 12-18

4. Total konversion (NH3) 97 % Baserad på litteratur 78-100
5. Tryckförlust (NH3) 6 % Baserad på litteratur 4,8-7,2

6. Verkningsgrad isentrop 75 % Baserad på litteratur 60-90
7. Verkningsgrad elmotor 95 % Baserad på litteratur 70-100

8. Operatörer/modul - - Inte ett värde men
baserad på litteratur \pm 20 %

9. Cells/stacks 102 st Baserad på litteratur 82-122
10. Medeleffekt (H2) 4,5 kWh/Nm3 Baserad på litteratur 3,6-5,4

11. Elpris (10 år) 310,96 SEK/MWh Medelvärde för SE1
under 10 års period 150,33-432,27

12. Valutakurs (10 år) 9,68 SEK/$ Aktuell valutakurs 2022 6,3-10,44

Vid känslighetsanalys mot OPEX kommer alla variabler göra en påverkan men där elpris,
valutakurs, total konversion och medeleffekt ger en avsevärd skillnad i årlig kostnad. En
sammanställning av de 12 variablernas påverkan på den beräknade OPEX visas i Figur
20.

Figur 20 – Känslighetsanalys på 20 % över och under 12 antagna variabler. Den streckade
linjen med punkter refererar till OPEX-kostnaden beräknad för anläggningen.

Vid analys av variablernas påverkan på CAPEX kommer elpriset, operatör/modul och
medeleffekten inte påverka kapitalkostnaden. De övriga variablerna jämförs mot det be-
räknade CAPEX i Figur 21 där valutakurs och total konversion ger störst påverkan.
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Figur 21 – Känslighetsanalys på 20 % över och under de antagna variabler som kan påverka
CAPEX. Den streckade linjen med punkter refererar till CAPEX-kostnaden beräknad för
anläggningen.
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5 Diskussion

I detta kapitel kommer det resultat som presenterades i kapitel 4 diskuteras. I avsnitt 5.1
kommer resultatet för kostnader kring anläggningen att diskuteras och vad som påver-
kade det. Det diskuteras även val av beräkningsmetod och elektrolysteknikens påverkan.
Avsnitt 5.2 kommer analysera mer ingående de variabler som påverkade resultatet och
om det ger en osäkerhet för kostnaderna. Slutligen i avsnitt 5.3 presenteras framtida
arbeten som är av intresse.

5.1 Resultatet

Det framtagna resultatet var anläggningens kapital kostnad på 2 820 MSEK och OPEX
på 1 272 MSEK/år. Att jämföra resultatet med ett verkligt fall är komplicerat eftersom
att det inte finns ett stort urval av verkliga grön ammoniakanläggningar. Av det som
finns ligger kapitalkostnaden på 1 670 $/ton NH3 och där den årliga produktionen var
20 000 ton NH3.[89] För detta arbete låg kapitalkostnaden på 1 597 $/ton NH3 men
en årlig produktion är på ca 180 000 ton NH3. Båda kapitala kostnaderna är i liknande
spann, vilket legitimerar resultatet som detta arbete har medfört. Det ska dock noteras
att de processer som befinner sig på anläggningen som producerar 20 000 ton NH3/år
inte är givna och medför att skillnaden kan vara högre eller lägre beroende på det. Att
resultatet i detta arbete har en lägre kostnad i $/ton NH3 är rimligt eftersom produk-
tionen är högre och vid massproduktion kommer kostnader att minska.[88] Storleken på
anläggningen i detta arbete dimensionerades för att hantera en produktion på 500 ton
NH3/dag, detta gjordes dels med anledningen att Sveriges årliga behov på ammoniak
överensstämmer med den årliga produktionen. En annan faktor var att anläggningen
skulle klassas som stor och enligt leverantören Thyssenkrupp klassas en produktion på
500-4500 ton NH3/dag som en stor anläggning.[64] Om man ser på vad det finns för
anläggningar ute i världen kan denna anläggning ses som liten men när det diskuteras
om en grön ammoniakanläggning är det en väldigt stor anläggning.

Kapitalkostnaden för hela anläggningen dominerades av elektrolysens kostnad vilket mot-
svarade för 60 % av anläggningens totala kostnad. De resterande processerna har dels
inte en lika stor påverkan på kostnaderna och de är redan väletablerade tekniker. Ett
tekniksprång för dessa processer i ett hopp för att kunna reducera kostnader kan göras
men inte i den utsträckning elektrolysprocessen kan. PEM har den största besparingspo-
tentialen eftersom tekniken är färskast och utveckling sker kontinuerligt. En stor del av
kapitalkostnaden är just behovet av ädla metaller. Vilka metaller som används i fram-
tiden för PEM vet man inte, men skulle en annan teknik kunna arbeta dynamisk och
billigare är det ett bättre alternativ. Av de teknikerna som finns att tillgå har SOEC en
stor potential trots dess icke kommersiella status. Tekniken SOEC har en hög effektivi-
tet, klarar dynamisk drift men det är i behov av material som klarar höga temperaturer.
Hur tekniken SOEC kommer användas framöver får tiden utvisa. Idag är det svårt att
uppskatta en kostnad på denna teknik eftersom det enbart är i en laborationsfas. I övrigt
har elektrolystekniker en intressant framtid där behovet kommer öka i samma takt som
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utveckling krävs.

Anläggningen i detta arbete är helt självständig där det går från vatten och luft till ammo-
niak. Därmed har processer valts för att kunna hantera alla steg på ett korrekt sätt. Det
finns valmöjligheter för varje process där flera tekniker förekommer vilket kan medföra
ett annat resultat om en annan teknik används. Anledningen till valet att använda sig av
elektrolystekniken PEM var dels eftersom att tekniken fungerar väl för ett P2X-system.
Energin som används kommer från förnyelsebara energikällor vilket inte kan antas vara
konstant. PEM kan arbeta på ett effektivt sätt för dessa förhållanden på grund av tek-
nikens goda dynamiska drift med snabba starttid. I detta arbete fanns dock antagandet
med en konstant eltillförsel över hela anläggningen vilket tillät valet av andra tekniker
som AEL. I det stadie där valet av teknik gjordes, vilket var tidigt i arbetet, togs inte
valet utifrån ekonomiska grunder utan mot tekniska grunder. PEM fungerar i dynamisk
drift, har ett högt driftstryck och kvaliten på gasen är väldigt hög. Anledningenn till att
det höga trycket underlättar i detta fal är för vid ett senare skede i ammoniaksyntesen
kommer gaserna trycksättas till 170 bar. Om reaktionsgaserna vätgas och kvävgas redan
är trycksatta gör det att kostnader för komprimering minskar. Från Tabell 33 kan det
konstateras att kostnaden för kompressorer står för 42,9 % och de elmotorer som driver
denna komprimering på 5,1 % av hela anläggningens kostnad. Detta visar att reaktions-
gasernas höga tryck ger positiv inverkan på CAPEX och är en faktor för att reducera
kostnader. Men i scenariot att den teknik som använts var AEL hade vätgastrycket mins-
kat från 30 bar till 1 atm vilket hade lätt till en sänkning i CAPEX för ammoniaksyntes.
Det kan dock ses utifrån Tabell 50 att elektolysprocessen har störst påverkan på CAPEX
med sina 60 %. Om tekniken AEL hade valts kunde kostnaderna på anläggningen minska
avsevärt eftersom det är kostnaderna för vätgasproduktion som har störst påverkan. Att
använda sig av att tekniken PEM kommer reducera kostnader tack vare att det krävs
mindre trycksättning är inte ekonomiskt förvsarbart. En annan faktor som krävs vid en
ammoniakproduktion är att reaktionsgaserna skall vara av hög kvalite. Detta görs dels
för att uppnå en hög halt ammoniak samt att undvika skräpämnen i rekatorbädden ef-
tersom dess känslighet. Med PEM-tekniken undviker man en större kontamination av
vatten vilket gör att fukt undviks och en högre kvalite. I dagsläget är PEM en relativt
dyr vätgasproduktion men där det estimeras sjunka eftersom tekniken utvecklas hela ti-
den. År 2030 sägs det att effekttätheten kommer gå från 2,89 W/cm2 till 4,4 W/cm2

vilket skulle leda till avsevärt mycket färre celler i stacksen och därmed lägre kostnad.[88]

Användandet av modulkostnadstekniken gjordes för alla väletablerade processer så som
amoniaksyntes, ASU, avsaltning och ammoniaklagring där resultatet avgörs beroende på
produktionshastigheten. Kostnaderna för dessa processer följer det tillvägagångsätt som
Turton haft och liknande antaganden. [83] Boken har använts tidigare på West Virginia
University och är känd inom branchen kemisk industri. Anledningen till att inte använda
denna beräkningsteknik för PEM var eftersom det inte är erkänt några kostnadsfaktorer
för just stacks och material. Därmed valdes det istället att använda sig av en nedska-
lad uträkning för PEMs CAPEX. Detta gjordes för att kunna uppnå ett mer exakt och
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korrekt värde. Storleken på vätgasanläggningen var 279 MW och för PEM-system är det
väldigt stort men genomförbart. Tekniken möjliggör att fylla på med moduler och stacks
tills den produktion som efterstävas nås. Vid industrier där en produktion ökas kommer
kostnaden i SEK/(ton, MW mm) att sjunka eftersom vid massproduktion kommer kost-
nader att reduceras och optimeras på ett bättre sätt. Att estimera vad kapitalkostnaden
blir vid massproduktion av PEM fås med referensen [88] där det tydligt visades vad som
ingick i processen och hur en nedskalning såg ut i nutid.

Det kan konstateras från Figur 20 att elpriset har en enorm inverkan när det gäller årlig
kostnad för OPEX. Om man först kollar på det ± 20 % intervallet kan kostnaden öka
det beräknade OPEX med 122 MSEK men även sänka med samma summa. Analyserar
man elpriset utifrån det historiska perspektivet i 10 år tillbaka skiljer sig det ännu mer,
det kan bli en ökning med 276 MSEK årligen. Eftersom att elpriset avgör en stor del
av OPEX kan det vara av intresse att producera ammoniak utifrån den billigaste vät-
gasproduktionen. I det scenariot produceras vätgas när elen är billig för att sedan lagra
gasen för senare användning i ammoniaksyntes. Ammoniaksyntesen kräver en konstant
drift och därmed måste en lagring ske i detta scenario för att uppnå detta. Scenariot
kommer medföra en billigare årlig kostnad i OPEX men med en lagringsprocess kommer
kapitalkostnaden öka. Detta är ett intressant scenario där det kräver en optimering om
när det skall produceras och en struktur på hur processerna bör dimensioneras. Med en
vätgasproduktion som inte är konstant kräver det en större produktionshastighet för att
kunna fylla behovet under kortare tid vilket medför en högre kapital kostnad. Kartlägg-
ning av hur en sådan anläggning och förutsättningar som krävs är av intresse där en stor
vinst kan göras när vätgasproduktion görs på ett billigt sätt. Ett annat scenario är att
dels vara ansvarig för ammoniakanläggning men även en vindkraftspark i närheten. Då är
elen grön och elpriset blir inte en faktor i OPEX. CAPEX kommer öka avsevärt eftersom
det skall finansieras för vindkraftverk utöver ammoniakanläggningen. En kartläggning av
respektive process dimensionering och om det är ekonomiskt försvarbart att öka CAPEX
genom att sänka OPEX.

Marknaden för ammoniak i Sverige låg 2018 på 180 000 ton/år där det inte finns någon
anläggning i dagsläget som producerar ammoniak. En anläggning som studerats i det-
ta arbete skulle fylla det behovet, men om produktionen går över det svenska behovet
kan ammoniak transporteras främst till Finland och Norge men även resterande Euro-
pa. Transporten av ammoniak görs genom rörledning, fartyg, järnvägar och vägtransport
vilket möjliggör export. Anledningen till att producera ammoniak är inte enbart för att
fylla behovet idag, utan att förbereda för ett framtida behov. Jordbrukets behov ökar
varje år och är en säker marknad för distribution. Ammoniak som använts i jordbruk
blandas ut med vatten där behovet av en hög kvalite av ammoniak inte är nödvändig.
Med grön ammoniak kommer kvaliten vara väldigt hög och där kan en helt annan mark-
nad separeras. Kvävefixering för metaller kräver en otrolig hög kvalite ammoniak där
grön ammoniak kan fylla det behovet. Det finns även en stor potential för ammoniak
som fartygsbränsle där fossila bränslen är helt dominerande idag. För att kunna minska
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utsläppen i världen kräver det att transportsektorn anpassar sig. Att använda sig av grön
ammoniak som bränsle i fartyg kommer enligt Topsoe vara den mest kostnadseffektiva
och hållbara bränslet för fartyg. De estimerar även att el från vindkraft i storleken 300
GW skulle täcka för 30 % av världens bränsle i fartyg.[90] En annan användning av am-
moniak är att använda ämnet som en energibärare. Produktionen av vätgas ökar som sagt
varje dag där det projekteras om pipe-line lösningar för transportproblemen med vätgas
men strukturen för lagring kvarstår. Att använda ammoniak som energibärare är en bra
lösning eftersom ammoniak inte kräver nedkylning till extrema temperaturer, det har en
högre energitäthet vilket gör det lättare att transportera och lagra. Det finns som sagt en
marknad för ammoniak trots att det i Sverige inte har etablerats någon anläggning hitills.

Det finns som tidigare nämnts många sektorer som är i behov av ammoniak men vad de
är villiga att betala för grön ammoniak är inte enkelt att förutse. Skillnaden mot vanlig
ammoniak är att vätgasproduktionen är avsevärt dyrare. Idag finns ett globalt pris för
ammoniak som följer trenden för naturgaspriset. Det fås eftersom det är ångreforme-
ring som är ledande vätgasproduktion till ammoniak som kräver naturgas. Naturgas fås
främst från Ryssland, Iran och Qatar där ett behov av dessa länder inte borde vara något
att eftersträva. Dessa länders syn på mänskliga rättigheter kan ifrågasättas och det ger
ett ytterliggare argument att eftersträva en grön omställning. Grön ammoniak är just
det, där det inte krävs naturgas eller behov av dessa länder eller andra fossila bränsle.
Grön ammoniak är beroende av kostnaden för vätgasproduktion och den elkostnad som
innefaller. Trenden för det globala gröna ammoniakpriset kommer troligen följa kostna-
den för grön el istället för naturgas. Den gröna ammoniaken kommer initialt vara dyrare
än vanlig ammoniak men världen är i en omställning där fossila bränslen tillslut kommer
att sluta användas och grön ammoniak kan bli det nya vanliga. Denna gröna omställning
eftersträvas av makthavare där det finns bidragsfinansiering och stödpengar vilket skulle
påskynda en billigare slutprodukt.

Om denna anläggning skall byggas i verkligheten behövs miljötillstånd, bygglov och en
stor kartläggning av leverantörer. Detta innebär att en produktion kan möjligtvis uppnås
om ca 5-7 år där en frågeställning är om det finns tillräckligt med tillgångar då. I Norra
Sverige idag har industrier flockas med tanken på användning av grön el. Detta medför
problem som (1) om det finns tillräckligt med förnyelsebar el; (2) kommer det finnas
tillräcklig el överhuvudtaget; och (3) har elnätsföretagen kapacitet på sina elnät för alla
industrier. Vattenkraften i Sverige är i stort sett optimerad maximalt och byggande av
vindkraftparker görs inte över en natt. Framtida vindkraftparker är troligen projekterade
och en kartläggning av det elbehov som är i framtiden görs troligen dagligen hos ener-
giföretag. Norra sveriges elnätskapacitet kan bli ett stort problem där dessa industrier
kräver höga effekter och det inte finns tillgängligt. Elnätsföretagen får inte bygga ut sitt
elnät hur de vill, det kräver att hela Sveriges elnät är balanserat och därmed behöver de
anpassas. Men ett driv att lösa dessa potenitella problem är ur industrier, befolkning och
makthavarnas bästa intresse vilket ökar sannolikheten för en lösning. Det skall poäng-
teras att världen har varit genom oljekriser, energikriser förr och då har mänskligheten
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anpassat sig och löst problemen. Ur ett positivt perspektiv för Norra Sverige kommer
industrierna med jobbmöjligheter och detta gör respektive stad attraktiv vilket i sin tur
medför en ökad befolkningsmängd. Men nya jobb kräver dock kompetens, detta finns
kanske inte i nuläget men kompetensen likt befolkningsmängden kommer öka över hela
Norra Sverige. Om man idag använder sökmotorn Google och skriver "vätgas Norra Sve-
rige" kommer det om olika satsningar, investeringar och företag som skall etablera sin
industri. Det är otroligt mycket som är på gång om just vätgas och det benäms som en
guldrush i norr. Med en så stor potentiell marknad kommer skolor och universitet kunna
rikta sina utbildningar mot just detta ämne. Detta ger dels en teoretisk kompetens men
även en praktiskt kompetens för Norra Sverige.

Hur en sånhär anläggning kan påverka från ett utomstående perspektiv är dels med
exploatering av Norrland som är på agendan där fler och fler industrier söker sig hit.
Denna exploatering beroende på närhet till samhälle kan störa med ljud och vid utsläpp
kunna göra stora skador och medföra risker. Det är ett behov av vatten till kylning och
elektrolys vilket tas från älv/hav och kan påverka den biologiska mångfalden vilket är
en politisk fråga som skall tas i hänsyn vid en stor anläggning. Valet av PEM-teknik
kräver ädelmetaller som irridium och platina vilka behöver utvinnas och hanteras efter
användning. Kommer det bli en brist på dessa metaller eftersom allt fler industrier söker
sig till gröna alternativ där PEM behövs. En återvinning av metallerna behöver beaktas
och är fullt genomförbar idag.

5.2 Känslighetsanalys

I Figur 53 visas det att det som påverkar OPEX främst är den för utilities och från
Tabell 51 kan det konstateras att det är elkostnad för elektrolysprocessen som enskilt
påverkar den kostnaden. Det som påverkar elkostnaden är variablerna elpris och mede-
leffekten vilket konstateras med känslighetsanalysen av OPEX från Figur 20. Elpriset
har historiskt gått upp och ner där det är yttre faktorer som påverkar det priset, detta
medför en osäkerhet i resultatet. Gällande antagandet med medeleffekt på 4,5 kWh/Nm3

är det baserat på litteratur och leverantör som NEL där de erbjuder just det värdet i
sina PEM-elektrolyssytem. Det som är viktigt att göra vid val av denna variabel är att
hela systemets energibehov ingår och inte enbart elektrolysörerna.

Med tillvägagångsättet som Turton använde, kommer kostnaden bli i amerikanska dollar
och detta omvandlas till svenska kronor för alla beräkningar. Idag ligger kursen på 9,68
SEK/$ men historiskt har kursen varit så låg som 6,5 SEK/$ till 10,44 SEK/$ de senaste
10 åren.[65] Känslighetsanalysen från kapitel 4.7 visar att det är den faktor som främst
påverkar både OPEX och CAPEX. Anläggningens värde är densamma det är enbart
osäkerhet gällande hantering av resultatet om ska noteras. Valutakursen beror på många
faktorer som t.ex pandemi, finanskris och krig där alla dessa händelser har varit under
dessa 10 år. Denna osäkerhet gör att samma beräkningar kan ge ett annat utfall beroende
på när i tiden omvandligen har gjorts. Anledningen till att inte ha ett resultat i dollar
var för att få en bild av hur kostnaden idag skulle kosta i Norra Sverige.
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Valet av en total konversion på 97 % är helt i linje med litteratur och produktionen av
ammoniak har funnits under en lång tid där denna siffra är etablerad. Från avsnitt 4.7
visas det att variabeln har en stor faktor i både CAPEX och OPEX. Det spann som
studerades var mellan 78-100 % där det inte är troligt att en total konversion är 78 %,
det skulle innebära att något har gått väldigt fel i processen. Den totala konversionen
har under en lång tid etablerats att ligga på ca 97 % där det kan skilja sig med någon
procentenhet. Den mängd ammoniak som utvinns i separatorn valdes till 15 % och likt
den totala konversionen är detta en väletablerad siffra. Denna variabel hade inte heller
en större påverkan över CAPEX eller OPEX. Med PEM-teknikens utveckling kommer
det minska antalet celler i stacksen utan att produktionen blir lidande. Från Figur 21
kan det konstateras att denna variabel har en faktor vilket kan bidra med reducering av
många miljoner kronor. Alla variabler som visas i Tabell 54 har en betydelse för resultatet
och kostnaden för anläggningen. Ett fel i en verkningsgrad gör inte större skillnad men
summerar man fel på flera av antaganden kan det bli mycket dyrare. Det kan även bli
billigare än vad som var estimerat och därmed kan också felen ta ut varandra.

I detta arbete har inte någon simulering i ASPEN eller liknande verktyg gjorts. Det
har istället använts den molfraktionsstruktur från tidigare arbete. Molfraktionerna från
referens [86] är inte för grön ammoniak vilket har modifierats i detta arbete där dels
att matningen av vätgas har den kvalite som NEL hydrogen kan erbjuda i sina PEM-
elektrolysörer. Detta medför en förändring i hela strukturen där gaser i form av vatten,
syrgas och vatten minskar i jämförelse med vad det ursprungligen var. Vid kvävgasmat-
ningen förändras kvaliten för att överensstämma med det som redovisats tidigare med
kryogen destillation. Resultatet av denna förändring är inte stor eftersom att matningens
molfraktioner överänsstämmer med verkligheten och det slutgiltiga resultatet överäns-
stämmer med verkligheten. Det som skall noteras med processen är mer att behovet av
utrensning vid grön ammoniakproduktion inte är lika nödvändig men är fortfarande ett
problem att lösa. Purgeprocessen har valts att inte vara med i denna studie och där det
troligen hade ökat CAPEX men även kunnat minska OPEX med att ta tillvara på annars
förlorade gaser som återanvänts.

5.3 Framtida arbeten

Det har i detta arbete antagits en konstant eltillförsel och elpris. Detta har givit att en
bild av vad som krävs för en grön ammoniakanläggning är framtagen, men i ett vidare
arbete skulle fokuset att studera produktion mot en volatil eltillförsel vara av intresse.
Vad finns det för olika scenarion för produktion av ammoniak där några scenarios är:
Hur mycket ammoniak kan produceras när elen som fås är från en vindkraftpark och
hur optimeras det. Överdimensionera vätgasproduktion för att kunna producera mycket
vätgas vid billiga elpriser och lagra vätgas för en vidare ammoniakproduktion.

En verklig projektering där det krävs en kontakt med leverantörer utifrån den dimensio-
nering som är för anäggningen. Vad exakt krävs för tillstånd och hur lång byggtid kräver
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en sådan anläggning.

Vad kan göras med spillvärme från anläggning. Den är i nuläget lågtempurerad vilket
medför lite problem för fjärrvärmenätet men en kartläggning om vad som kan göras är
inom ämnet och aktuellt.

Den framtida elmarknaden, vad finns det för industrier som planeras och kommer elpriset
att påverkas utifrån det. Projekterar energiföretagen fler vindkraftsparker eller andra
energislag och hur ser den utvecklingen ut. Kan energiföretag garantera att elen kommer
från en visst energislag för att industrier kan säkerställa sin gröna produktion.
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6 Slutsats

Syftet med arbetet var att undersöka förutsättningarna för en grön ammoniakanläggning
i Norra Sverige, ur ett ekonomiskt och tekniskt perspektiv. Det som kan konstateras är
att tillgängligheterna för de tekniska förutsättningar finns och slutprodukten får en hög
kvalite. Ur ett ekonomiskt perspektiv visar resultatet en CAPEX på 2 820 MSEK och
OPEX på 1 272 MSEK. Detta är en dyr investering eftersom den vätgas som produceras
är avsevärt mycket dyrare än vid ångreformering. Den årliga kostnaden är även dyrare
eftersom kostnaden för naturgas som krävs för ångreformering är relativt låg jämfört med
elpriset. Det energibehov som anläggningen kräver är 1,6 TWh och vätgasproduktionen
består av 94 % av detta vilket är den faktor där fokus för kostnadsreducering skall vara.
För denna anläggning är det konstant drift vilket kommer innebära att de operativa kost-
naderna domineras av elpriset. Om denna fiktiva anlägging skall sättas i bruk krävs en
optimering av vätgasproduktionen för att kunna reducera den årliga kostnaden. Proces-
serna på anläggningen är till stor del väl etablerade där det enbart är PEM som kan få en
större utveckling i effektivitet och kostnad. Detta innebär att en kostnadsreducering för
PEM har dels en större sannolikhet och påverkan för hela anläggningen i och med dess
dyra kostnad i nuläget. Ett Power-to-ammoniak system i Norra Sverige är fullt möjligt
men det krävs en nogrann kartläggning av leverantörer och tillgångar för det scenario
som är vid det tillfället. Några slutord är att Sveriges borde sträva efter att vara ledande i
omställningen till ett hållbart energisystem. Detta kan realiseras bl.a genom att utnyttja
elektrolysens fina förmåga att använda förnyelsebar el och ersätta de ämnen idag som
utnyttjas av fossila bränslen.
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A Molfraktioner

Tabell 55

Flöde H2 N2 NH3 Ar H2O O2

H2,in 0,999995 0 0 0 4 ppm 1 ppm
N2,in 0 0,98 0 0,009 0 0,0107

1 0,748 0,249 0 0,003 3 ppm 1 ppm
2 0,748 0,249 0 0,003 3 ppm 1 ppm
3 0,647 0,206 0,140 0,007 7 ppm 2 ppm
4 0,647 0,206 0,140 0,007 7 ppm 2 ppm
5 0,647 0,206 0,140 0,007 7 ppm 2 ppm
6 0,647 0,206 0,140 0,007 7 ppm 2 ppm
7 0,585 0,170 0,237 0,008 10 ppm 3 ppm
8 0,585 0,170 0,237 0,008 10 ppm 3 ppm
9 0,568 0,165 0,258 0,009 12 ppm 3 ppm
10 0,568 0,165 0,258 0,009 12 ppm 3 ppm
11 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm
12 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm
13 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm
14 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm

15, Produkt 0,013 0,005 0,980 0,002 3 ppm 1 ppm
16 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm

17, Purge 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm
18 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm
19 0,552 0,159 0,280 0,009 12 ppm 3 ppm
20 0 0 0 0 1 0
21 0 0 0 0 1 0
22 0 0 0 0 1 0
23 0 0 0 0 1 0

A-1
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