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Abkiirzungen

AcCC
AEA
AEL
AP
BEA
CAC
CAPEX
DAC
DME
FLH

FT
GC/MS
HC

Ho

Hu
LNH3
LOHC
LPG
MEA
MeOH
MHKW
MtG
MTBE
MtK
MtL
MtO
NREL
OME
OPEX
PEM
PPA
PSRK

Jahrliche Kapitalkosten, annual capital costs
Aspen Energy Analyzer

Alkalische Elektrolyse

Arbeitspaket

Beta Zeolithgruppe

Chemieanlagenbau Chemnitz GmbH
Investitionsausgaben, capital expenditure
Direct Air Capturing

Dimethylether

Volllaststundezahl, full load hours

Fischer-Tropsch

Kopplung eines Gas-Chromatographiegerates (GC) mit einem Massenspektrometer (MS)

Hydrocracker

Oberer Heizwert

Unterer Heizwert

Ammoniak (flissig)

Liquid organic hydrogen carrier
Autogas, Liquified Petroleum Gas
Monoethanolamin

Methanol

Miillheizkraftwerk

engl. Methanol-to-Gasoline Verfahren
Methyl-tert-butylether
Methanol-to-Kerosene
Methanol-to-Liquids
Methanol-to-Olefins

National Renewable Energy Laboratory
Polyoxymethylendimethylether
Betriebskosten, operational expenditure
Protonen-Austausch-Membran

Power Purchase Agreement

Predictive Soave Redlich Kwong
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PtL Power-to-Liquids

PV Photovoltaik

RFNBO Renewable fuel non-biological origin

rwaGs reversible Wassergas-Shift-Reaktion

SOEL Solid Oxide Electrolysis

TKW Tankkraftwagen

TRL Technology Readiness Level

TUF Technische Universitat Bergakademie Freiberg
uco Unconvertible oil

UNIFAC Universal Quasichemical Functional Group Activity Coefficients
vdz Verband deutscher Zementwerke

VLh Volllaststunden

WHSV Weight Hourly Space Velocity

ZSM Zeolite Socony Mobil

Variantenbezeichnungen

V1aFT/ Anbindung an eine Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage am

V1-FT Knapsacker Higel, Brownfield, Fischer-Tropsch Verfahren
Anbindung an eine Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage am

V1bFT Knapsacker Hugel, Greenfield, Fischer-Tropsch Verfahren
Anbindung an eine Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage am

V1bMtK Knapsacker Higel, Greenfield, Methanol-to-Kerosene Verfahren

V2aFT Anbindung an einen Block des MHKW Essen-Karnap, Brownfield,
V2-FT Fischer-Tropsch Verfahren
V2bFT Anbindung an einen Block des MHKW Essen-Karnap, Greenfield,

Fischer-Tropsch Verfahren
Anbindung an eine Klarschlamm-Hochtemperaturkonversion

V3aFT Knapsacker Hugel, Brownfield, Fischer-Tropsch Verfahren
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1. Aufgabenstellung und Vorhabenablauf

Das erste Kapitel besitzt die zentrale Funktion, die Aufgabenstellung (siehe Abschnitt 1.1) des
BioJetFuel-Projekts in kurzer Form darzustellen. Von dieser Aufgabenstellung wurde ein
Projektstrukturplan abgeleitet, welcher in Abschnitt 1.2 vorgestellt wird. Die erfolgte

Zusammenarbeit wird durch eine Ubersicht der Projekttreffen in Abschnitt 1.3 kurz aufgezeigt.

1.1. Aufgabenstellung

Die technischen, wirtschaftlichen und sozialen Herausforderungen zur Erreichung der
Klimaschutzziele sind immens, insbesondere fir NRW als westeuropaisches
Verkehrsdrehkreuz sowie als Standort energieintensiver Industrien. Die Umsetzung des
beschlossenen Kohleausstieges und der Verzicht auf fossile Rohstoffe wird in den kommenden
Jahrzehnten tiefgreifende Veranderungen mit sich bringen, die alle Bereiche des taglichen
Lebens, der Wirtschaft und Sektoren (Energie, Verkehr, Industrie, Gewerbe, Haushalte) sowie
der Infrastruktur und Landnutzung umfassen werden. Um Strukturbriiche sowie soziale und
demographische Verwerfungen fur die Menschen im Rheinischen Braunkohlenrevier und im
Ruhrgebiet zu vermeiden, sind Wertschépfungsketten und Industriearbeitsplatze mit hohem
Qualifikationsniveau soweit wie mdglich vor Ort zu erhalten und neue zu erschlieRen. Der
gesellschaftlich angestrebte Wandel der Energie- und Rohstoffversorgung kann nur durch einen
ganzheitlichen und alle Sektoren umfassenden Ansatz nachhaltig gelingen. Nachhaltigkeit
beinhaltet hier nicht nur den Klimaschutz, sondern auch die Bewahrung der Lebensgrundlagen
durch gesicherte Versorgung und sozialen Frieden auf Basis 6konomischer Leistbarkeit, Erhalt
von Industrie und qualifizierten Arbeitsplatzen sowie Teilhabe an Mobilitdt und Zugang zu
Gutern fur alle Bevolkerungsschichten. Es ist unmittelbar einleuchtend, dass die moglichst
weitgehende sektoreniibergreifende Nutzung bestehender Industrie- und Transportinfrastruktur
nicht nur die Umsetzung von Mafinahmen zum Klimaschutz beschleunigen, sondern auch die
daraus resultierenden immens hohen volkswirtschaftlichen Kosten senken kann. Gleichzeitig
besteht die Notwendigkeit, im zuklnftigen, auf der fluktuierenden Stromerzeugung mittels
Photovoltaik und Windkraft basierenden Energie- und Rohstoffversorgungssystem, grolRe
Mengen an Energie kurz- und langfristig zu speichern und Uber groRe Entfernungen zu
transportieren. Flissige synthetische Treibstoffe, die aus biogenem CO. bzw. recyceltem
Kohlenstoff und mittels erneuerbaren Stroms hergestelltem Wasserstoff gewonnen werden,
stellen ein wichtiges Bindeglied zwischen den Sektoren dar. Der synthetische Treibstoff
Methanol und hochwertige Kohlenwasserstoffe sind sektorenlbergreifend einsetzbare,
chemische Langzeitenergiespeicher mit deutlich hdherer Energiedichte als gasformige

Energietrager wie z.B. Methan oder Hz. Durch die Substitution fossiler Energietréger tragen sie
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zum Klimaschutz bei und ermdglichen gleichzeitig eine bessere Ausnutzung der Anlagen zur
erneuerbaren Stromerzeugung. Da diese synthetischen Treibstoffe zudem schwefel-, stickstoff-
und aromatenfrei sind, lassen sich mit ihnen auch die Schadstoffemissionen von SO, NOx und
Rufd bei der Verbrennung in Motoren und Triebwerken reduzieren oder gar ganz vermeiden.
Synthetische Treibstoffe bieten sich gerade zur vergleichsweise schnellen Emissionssenkung
groRer Teile des Fern- und Giiterverkehrs (Luftfahrt, Schwerlast, Schiffsverkehr) an, fiir die eine
direkte Elektrifizierung grundsatzlich oder auf unabsehbare Zeit technisch und wirtschaftlich

nicht realisierbar ist.

Ziel des Projektes ist es, die grundsatzliche Machbarkeit einer Demonstrationsanlage im
Rheinischen Revier zur Herstellung regenerativer synthetischer Treibstoffe auf Basis von
biogenen Brennstoffen bzw. CO2/CO und regenerativem Hz zu untersuchen. Das Potenzial der
demonstrierten Technik soll als Blaupause fir intelligent angewandte Sektorenkopplung ber

die Grenzen von NRW hinaus und zur Starkung der Revierregionen ausgelotet werden.

Windpark Elektrolyse Synthetischer

Treibstoff

H,
Variante 1

» Methanol-
L
rd

co,

N | ’ CO,-Abtrennung
X Variante 2 B
A - e
> Fischer-Tropsch- o
| Aufbereitung | Verbrennung .9 Synthese CO,/H,
Trocknung
il > Variante 3 > T
Klérschlamm- Raffination

Biomasse | :
. Gi fbereit co 9 Fischer-Tropsch-
? : Sythese COM,

Hochte mpera(urknvelslon

Abbildung 1.1: Im NRW-Revier-Power-to-BioJetFuel-Projekt untersuchte Varianten zur Herstellung

von nachhaltigem eFuel.

Die Herstellung von Methanol bzw. Fischer-Tropsch-Produkten (FT-Produkte) soll an einem
RWE-Standort in NRW erfolgen, ebenso wie die Veredelung bzw. Weiternutzung in
Raffinerieanlagen der BP Europa. Als Kohlenstoffquelle werden sowohl Klarschlamm- als auch
Millverbrennungsanlagen mit COz2-Abtrennung aus dem Abgas und die Klarschlamm-
Hochtemperaturkonversion (Vergasung) mit den Einsatzstoffen Klarschlamm und Restmiill
vorgesehen und hieran anschlieRend drei Hauptprozessvarianten zur Synthese (siehe Abb. 1.1)

untersucht. Als Wasserstoffquellen werden die Hz-Bereitstellung mittels Elektrolyse (alkalisch
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oder Polymerelektrolytmembran) oder die Entnahme von erneuerbarem H, aus einer
Wasserstoffpipeline betrachtet. Der benétigte erneuerbare Strom soll moéglichst in einem
Windpark der RWE Renewables im Rheinischen Revier oder in Norddeutschland gewonnen

werden.

Fur ein Demonstrationsprojekt sollen die Investitions-, Betriebs- und Produktgestehungskosten
auf Basis von Prozessanalysen und des ermittelten Power-to-Liquid Wirkungsgrades
abgeschatzt werden. Auch soll der CO»-FuRabdruck des regenerativen synthetischen
Treibstoffes abgeschatzt werden. Weiter soll eine Potenzialeinschatzung die nutzbaren CO»-
Punkt-Quellen in NRW (z. B. Klarschlamm, Mullverbrennung), Erneuerbare Energien und die
nutzbare Ha-Infrastruktur aufzeigen, und beleuchten, welchen Beitrag die Produktion von
synthetischen Treibstoffen industriepolitisch bzw. sozio6konomisch fiir die Revierregionen und
NRW leisten kann. Voraussetzung fiir das Projekt war die hier realisierte, besonders glinstige
Kombination des Know-hows der beteiligten Partner BP Europa, Forschungszentrum Julich,
RWE Power und RWE Renewables entlang der gesamten Wertschépfungskette, die
umfangreiche Erfahrung mit technisch-wirtschaftlichen Prozessanalysen und FuE-

Pilotvorhaben zu e-Fuels aufweisen sowie die genaue Kenntnis des Kraftstoffmarktes haben.

1.2. Vorhabenplanung und -ablauf

Die Gesamtprojektlaufzeit fur die Konzept- und Potenzialstudie betrug acht Monate. Der
abgebildete Projekt-Meilensteinplan stellt die Bearbeitungszeitraume der Arbeitspakete 1 bis 4
(AP 1 bis AP 4) dar.

et Sunden wn | wn | aen [ sen [ o [ wem [ own | _ma
ket o] v [ w [z ]a]5slo]s]sm =] s = sls =] s]ela]a]sa]slc]v e]a]x o]zl [z s]s
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Abbildung 1.2: Projekt-Meilensteinplan
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Das Projekt verlief trotz Covid-19-bedingter Einschrankungen hinsichtlich der Durchfiihrbarkeit
von Prasenzveranstaltungen planmafig. Offizieller Projektstart war der 01.06.2021. Ende
Januar 2022 wurde die inhaltliche Bearbeitung des Projektes nach 8 Monaten bis auf
abschlieRende  Sensitivitatsbetrachtungen  und  die  finalen  Auswertungen  der
Wirtschaftlichkeitsrechnungen abgeschlossen. In den folgenden zwei Monate wurden die
Ergebnisse des Projektes zusammengefasst und der Abschlussbericht (Konzept- und
Potenzialstudie) am 14.04.2022 fertiggestellit.

Die finanziellen Mittel der Projektpartner fir die Durchfihrung dieser Konzept- und

Potenzialstudie waren auskdmmlich.

1.3. Zusammenarbeit und Projektsteuerung

Die Projektkoordination wurde von RWE P wahrgenommen. Diese beinhaltete die Organisation
und Steuerung des Projektes, die Kommunikation mit dem MWIDE und dem Projekttrager, die

Termin- und Erfolgskontrolle sowie die Nachsteuerung.

Die Partner haben die Arbeitspakete entsprechend der im Foérderantrag vorgelegten
Vorhabensbeschreibung und des Meilensteinplans untereinander aufgeteilt und bearbeitet. Um
einen regelmafigen und intensiven Austausch zwischen den Partnern sicherzustellen, wurden

im Rahmen der Projektsteuerung die folgenden MaRnahmen etabliert:

e Ein elektronischer Teamordner zum Austausch von Unterlagen und Daten sowie zur
gemeinsamen Bearbeitung von Dokumenten wurde eingerichtet (geschutzter Bereich
im System IBM Connect von RWE P).

e Monatliche Projektgesprache mit allen beteiligten Projektpartnern wurden vorbereitet,

durchgefiihrt und nachbereitet.
- 1. Projektgesprach / Kick-off-Meeting am 05.05.21 (Web-Konferenz)
. Projektgesprach am 02.06.21 (Web-Konferenz)
. Projektgesprach am 07.07.21 am Knapsacker Hiigel
. Projektgesprach am 04.08.21 bei BP in der Raffinerie Scholven
. Projektgesprach am 01.09.21 im Forschungszentrum Jilich (FZJ)
. Projektgesprach am 06.10.21 (Web-Konferenz)
. Projektgesprach am 03.11.21 (Web-Konferenz)
. Projektgesprach am 01.12.21 (Web-Konferenz)

1
© 0 N O 0o A~ O DN

. Projektgesprach am 12.01.22 (Web-Konferenz)
- 10. Projektgesprach am 02.02.22 (Web-Konferenz)
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e Wodchentliche Telefonkonferenzen mit allen Projektteilnehmern, sog. ,Weekly Updates®,
dienten der (bergeordneten Projektkoordination bzgl. Organisation, dem
Informationsaustausch, der Synchronisation der Arbeiten zwischen den Arbeitspaketen
und dem Austausch der wesentlichen Ergebnisse aus den einzelnen Arbeitspaketen.

e Zusatzliche themenspezifische Arbeitsgesprache fanden anlassbezogen unter
Beteiligung von Experten aus dem Kreise der Partner insbesondere zu Standort- und
Schnittstellenfragen, zur Bestimmung der Konzeptvarianten, zur Transportlogistik, zum
Raffinationsprozess und zu den Festlegungen von Randbedingungen und Daten fiir die
Wirtschaftlichkeitsberechnungen statt.

Als Vertreter des Projekttragers (,PTJ“) hat Herr Dr. Timur Galiulin am 5. und 9.
Projektgesprach teilgenommen, um sich im direkten Austausch ein Bild Gber den Fortschritt des
Projektes zu machen. Am 30.09.2021 wurde dariber hinaus ein Zwischenbericht beim PTJ

eingereicht.
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2. Durchfiihrung des Vorhabens

Die Durchfiihrung des Vorhabens beinhaltet alle wesentlichen Arbeitsschritte und Ergebnisse
des BioJetFuel-Projekts. Eine kurze Beschreibung der einzelnen Arbeitspakete in Abschnitt 2.1
vervollstandigt die organisatorische Darstellung des Projekts. Die Grundlagen fir die Planungen
werden durch die Standortuntersuchungen in Abschnitt 2.2 gelegt. Die technischen Analysen
zu den Verfahrensrouten (siehe Abschnitt 2.3), der Raffination der Rohprodukte (siehe
Abschnitt 2.4) sowie die 6konomische Bewertung (siehe Abschnitt 2.5, 2.6 und 2.7) sind

ebenfalls in dieses Kapitel eingebunden.

21. Beschreibung der Arbeitspakete (AP)

Im Rahmen von AP 1, ,,Standort und Versorgung mit CO./CO, erneuerbarem Strom und
H2“, erfolgte die Identifikation, Bestandsaufnahme und Bewertung potenziell geeigneter
Industriestandorte in NRW hinsichtlich deren Eignung fiir ein Demonstrationsprojekt zur
Produktion von synthetischen Treibstoffen, bestehend aus den Anlagenteilen regenerative
Stromerzeugung, CO/CO.-Bereitstellung, Hz-Bereitstellung, Methanol- oder Fischer-Tropsch-

Synthese, Transportlogistik und Raffinationsprozess/Produktaufbereitung.

In AP 2, ,,Produktion Methanol und Fischer-Tropsch-Produkte“, wurden auf Basis der
Prozesssimulationen fir die Methanol-Synthese in Kombination mit einer Methanol-to-JetFuel-
Synthese (,Methanol-to-Kerosene®, ,MtK*) sowie fir die beiden Fischer-Tropsch-
Synthesevarianten (CO./H2, Synthesegas/H.) die Syntheseanlagenkonzepte skizziert und die
Design- und Performancedaten ermittelt (z. B. Anlagenkonfigurationen und -gréen, Ein- und
Ausgangsstrome, Kosten, Rohproduktzusammensetzung und -reinheit). Zudem wurden
Abwarme und Nebenproduktstrome durch die Simulationen quantifiziert. Neben der
theoretischen Betrachtung von zwei Greenfield-Varianten wurden fiir die beiden Top-Standorte

mehrere spezifisch angepasste Konzeptkonfigurationen erarbeitet.

AP 3, ,,Raffination und Nutzung synthetischer Treibstoffe“, befasste sich mit dem Transport
der Rohprodukte in die Raffinerie, der Veredelung und der Nutzung der Rohprodukte an
Raffinerie-Standorten von BP in NRW. Es wurden die Performancedaten und der
anlagentechnische Aufwand fir die Raffination und Produktaufbereitung der Treibstoffe

ermittelt.

Mit AP 4, ,Technisch-wirtschaftliche Bewertung und Potenzialanalyse“, wurden
schlieBlich auf Basis der Untersuchungsergebnisse von AP 1 bis AP 3 Gesamtprozess-
Performancedaten ermittelt, sowie die Kosten fir die Integration der Anlagen in die Infrastruktur

der betrachteten Standorte sowie die Errichtung und den Betrieb der Anlagen kalkuliert. Es
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wurde ein Vergleich der wesentlichen Hauptkonzeptvarianten durchgefiihrt. Neben der
technischen Machbarkeit standen hier insbesondere die Produktgestehungskosten, die
Produktqualitdt und die Einsatzméglichkeiten im Vordergrund. Neben den Kosten einer
Demonstrationsanlage wurden auch die Potenziale fir weitere Anlagen in NRW im
Mittelfristzeitraum bis 2035 ermittelt, insbesondere in Abhangigkeit von auch zukilnftig
vorhandenen, moglichst  biogenen CO2-Punktquellen (z. B. Klarschlamm-,
Mullverbrennungsanlagen, Zementwerke) und der Verfligbarkeit von griinem Strom / griinem
Wasserstoff.

Obgleich synthetische Treibstoffe einen sehr geringen CO,-FuRabdruck aufweisen kénnen, der
im Projekt ebenfalls fur die verschiedenen Varianten abgeschatzt wurde, werden sie bisher nicht
wie andere Maflnahmen zum Klimaschutz eingestuft und geférdert. Diese Studie zeigt

bestehende regulatorische Hemmnisse ebenso auf wie Optionen zu ihrer Beseitigung.
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2.2. Standortuntersuchungen

Die Untersuchungen zu méglichen Standorten fiir ein Demonstrationsprojekt zur Produktion von
synthetischen Treibstoffen umfassten im Wesentlichen die im Rahmen des Arbeitspakets 1
durchgefiihrten Arbeiten. Dies sind die Erhebungen von Standortdaten und -bedingungen, wie
zum Beispiel zur Bereitstellung von CO2/CO, von erneuerbarem Strom und Wasserstoff, die
Verfugbarkeit von geeigneten Baufeldern, die Nutzbarkeit von vorhandener Infrastruktur
(Brownfield-Effekte), Transporteinrichtungen und -voraussetzungen sowie die Eignung der

verfiigbaren Raffinerien zur Weiterverarbeitung der hergestellten Edukte.

2.21. Erhebung Standortdaten und -bedingungen CO2-/CO-Quelle /
Elektrolyseur / Synthese

Die Standortdaten und -bedingungen fir eine geeignete CO2- bzw. CO-Quelle, die
Bereitstellung von Wasserstoff (z. B. Uber einen Elektrolyseur oder Anschluss an eine Ho-
Pipeline) und die Synthese wurden zunachst losgeldst von der Moéglichkeit zur Errichtung einer
regenerativen Stromerzeugungsanlage und der Anbindung an eine Raffinerie erhoben und
bewertet.

- Knapsacker Higel, Harth @

- KW Weisweiler )
- KW Niederaufem =)
- KW Neurath e
- KWkarnop, Essen ®

- KW Westfalen, Hamm ®

- KW Gersteinwerk @

- BP Rdffinerien Gelsenkirchen &

Abbildung 2.1:  Im Projekt untersuchte RWE-Standorte

Neben dem bereits im Forderantrag in Betracht gezogenen RWE-Standort Knapsacker Hugel
westlich von Kéln wurden im Rahmen der Standortbewertung weitere potenziell geeignete
Brownfield-Standorte von RWE Power und RWE Generation in Nordrhein-Westfalen fir die
Errichtung und den Betrieb einer Demonstrationsanlage zur Herstellung von synthetischen
Treibstoffen untersucht (siehe Abb. 2.1).

Anhand eines eigens hierfir konzipierten Kriterienkatalogs (siehe Abb. 2.2) wurden die

Standorte unter Zuhilfenahme interner RWE-Standortstudien sowie mit Hilfe von Vor-Ort-
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Befragungen mit den Experten der in Frage kommenden Standorte mittels eines
Punktesystems bewertet. Von besonderer Bedeutung war hierbei die projektseitige Festlegung,
das bendtigte CO,-/CO aus langfristig verfligbaren Punktquellen zu beziehen und CO»-
Punktquellen ohne betrachtlichen biogenen Anteil fir die betrachteten Syntheserouten
auszuschlieBen. Aufgrund dieser Festlegung wurden konventionelle Kraftwerksstandorte bei

der Standortauswahl nicht bericksichtigt.

Mindestanforderung/Kategorie Fragestellung

Standortgenehmigung / Betriebsgenehmigungen
Bestandsblécke / -anlagen

Sind die Standorte genehmigungsrechtlich fir eine Nachnutzung geeignet? Welche
Synergien sind langfristig nutzbar?

Néihe / Verfugbarkeit CO,-Punktquelle(n)

Gibt es eine méglichst biogene CO,-Punktquelle, aus der eine ausreichende Menge
CO, entnommen werden kann?

Verfugbares Baufeld / Baufeldgrofe

Sind die verflgbaren Baufelder hinreichen grof?

Netzanbindung (Hoch- / Mittelspannung)

Sind Hoch- und Mittelspannungs-Schaltanlagen in der Nahe und verfugbar?

Cleisanschluss / Méglichkeit einer Produkt-Verladestation

Gibt es Transportméglichkeiten Gber Schiene oder Wasserwege?

StraRenanschluss / Schwerlastverkehr

Ist der StraRenanschluss gut und fur Schwerlastverkehr geeignet?

Néhe / Anschlussmoglichkeiten Ho-Pipeline

Kann mittelfristig H; Gber eine Pipeline bezogen werden?

Wasserversorgung (Kuhlwasser, VE-Wasser)

Sind Kahl- und VE-Wasser in ausreichender Menge verfugbar

Warmeversorgung

Kann Warme in bestehende Warmesysteme eingeleitet bzw. entnommen werden?

Abwasserreinigung / -entsorgung

Kénnen Abwdsser gereinigt bzw. entsorgt werden?

Verwaltung / Werkstatten / Lager

Sind weitere Brownfield-Synergien nutzbar?

Genehmigungspotenzial

Welche Hurden sind in einem Genehmigungsverfahren zu erwarten?

Verfugbarkeit Betriebspersonal

Kann eine kompetente Betriebsmannschaft bereitgestellt werden?

Abbildung 2.2: Entscheidungskriterien fur die Bewertung der RWE-Standorte.

Als Ergebnis der bei RWE Power durchgefiihrten Standortbewertung gingen zwei
Standorte als Sieger hervor: der Knapsacker Hiigel bei Hiirth und das Miillheizkraftwerk
(MHKW) Essen-Karnap. Beide Standorte weisen gute bis sehr gute Bewertungen bei allen
beurteilungsrelevanten Entscheidungskriterien auf. Sie zeichnen sich vor allem durch
verflgbare Industrieflachen, eine vielfaltige und vorhandene bzw. nutzbare Infrastruktur sowie
ein insgesamt positiv beurteiltes Genehmigungsumfeld aus. Die Standortsynergien bergen ein
erhebliches Potenzial fir technisch-wirtschaftliche Optimierungen (CAPEX, OPEX) auf dem

weiteren Projektentwicklungs- und -realisierungspfad.
Knapsacker Hiigel

Der RWE Power Standort Knapsacker Hugel im Westen des Kolner Ballungsraums ist
substanzieller Teil und Partner des Industriestandortes Hirth-Knapsack. Das Kraftwerk
Knapsacker Hugel umfasst die Betriebsteile Berrenrath und Goldenberg, wobei beide
Betriebsteile Uiber einen internen Dampfverbund (17 bar und 3,2 bar) verfligen. Dieser Dampf
wird zum Teil an den Technologie- und Chemiepark Knapsack und die benachbarte Papierfabrik
der UPM Communication Papers geliefert, sowie zur Fernwarmeerzeugung der Stadtwerke
Hirth bereitgestellt.

Im Betriebsteil Berrenrath wird Braunkohlenstaub (Lignite Energy Pulverized) fir
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Industriekunden erzeugt.

Die hierfir bendétigte Energie wird in bis zu 4 Dampferzeugern produziert, der Anteil des CO-
aus fossilen Brennstoffen (Rohbraunkohle) wird durch den Einsatz (anteilig-) biogener

Brennstoffe (Klarschlamm, Papierschlamm, naturbelassenes Holz, Altholz) verringert.

Neben den bestehenden Anlagen ist der Standort im Genehmigungsprozess einer
Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage mit einer Kapazitdt von bis zu 2 x 180.000 t/a

Klarschlamm Originalsubstanz und ist als ,Carbon Capture Ready“-Anlage konzipiert.

Im Verbund des benachbarten Chemieparks sind weitere Unternehmen angesiedelt, aus deren

Industrieanlagen bis zu 600.000 t/a griines CO genutzt werden kann.

Durch den langjahrigen Betrieb des Standortes und die zahlreichen umgesetzten Innovations-
projekte (Biomasseaufbereitungshalle, Klarschlammtrocknungsanlage) verfiigt die RWE Power

Uiber umfassende Kenntnisse der genehmigungsrechtlichen Rahmenbedingungen.

Die infrastrukturellen Rahmenbedingungen durch die Medienversorgung: Wasser, Gas und
perspektivisch Hz (im Rahmen des Herkules-Projektes), sowie die Moglichkeit eines

Grinstromimportes ermdglichen die Entwicklung neuer Produkte aus Kohlenstoff.

Die sehr gute logistische Anbindung an die Strale (A1-Anbindung ohne Querung bewohnten
Gebietes) und die zwei bestehenden Bahnbindungsmaoglichkeiten (RWE-Netz und &ffentliches
Netz), bieten zu den Anbindungen an die Medien weitere Mdoglichkeiten, die

Wertschopfungskette der Wasserstoffstrategie zu unterstiitzen.
MHKW Essen-Karnap

Das Mullheizkraftwerk (MHKW) Essen-Karnap ist integraler Bestandteil zur Verwertung von
Siedlungsabféllen aus dem eine Million Einwohner starken Ballungsraum im mittleren
Ruhrgebiet. Allein die Abfélle der Stadte Essen, Bottrop und Gelsenkirchen bendtigen einen
Anteil von ca. 50% an der gesamten im MHKW vorhandenen Veraschungskapazitat von
745.000 t Abfallen pro Jahr. Neben den kommunalen Abfallen werden hausmudllahnliche
Gewerbeabfalle und Klarschlamme verwertet. Mit seiner Veraschungskapazitat, verteilt auf vier
Verbrennungslinien, zahlt das MHKW Essen-Karnap zu den gréten Anlagen in Deutschland.

Ungefahr die Halfte der verbrannten Abfalle sind biogenen Ursprungs.

Die bei der thermischen Verwertung der Abfélle anfallende Energie wird ressourcenschonend
zur Fernwarme- und Stromerzeugung genutzt. Die in die Fernwarmeschiene Ruhr eingespeiste
Fernwarmeleistung betragt bis zu 130 MJ/s, die Stromerzeugungsleistung liegt bei maximal 48
Megawatt.

Das 1987 mit ursprunglich drei Verbrennungslinien in Betrieb genommene Mullheizkraftwerk
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hat das in den 1930er Jahren errichtete Steinkohlenkraftwerk am selben Standort ersetzt. Dort
wurden bereits seit 1963 Abfalle mitverbrannt. Der Standort Essen-Karnap ist sowohl in der
Stadt Essen als auch in der Emscherregion des mittleren Ruhrgebiets seit iber 80 Jahren tief
verwurzelt. Die 1993 erfolgte Erweiterung des MHKW Essen-Karnap um eine vierte
Verbrennungslinie sowie die umfangreiche Nachristung der Rauchgasreinigungsanlage im
Jahr 1995 mit einem Aktivkoksfilter und einem Katalysator waren wesentliche Meilensteine in
der Entwicklung des Standorts. Das dem heutigen Stand der Technik entsprechende
Abgasreinigungssystem zahlt noch heute zu den effektivsten Anlagen in Deutschland, was im
Jahr 2016 in einem Vergleich des Ministeriums fur Klimaschutz, Umwelt, Landwirtschaft, Natur-
und Verbraucherschutz NRW bestatigt wurde.

Der Standort des MHKW Essen-Karnap ist mit seiner unmittelbaren Nahe zu den
Bundesautobahnen A42 und A2 sowohl an das Uberregionale Fernstralennetz als auch mit
seiner direkt angrenzenden Lage an die Bundesstralle B224 mit der von dieser abgehenden

Zufahrtsmoglichkeit zum MHKW verkehrstechnisch hervorragend angebunden.

2.2.2. Erhebung Standortdaten und -bedingungen Raffinerien

Das Raffinerie- und Petrochemiegeschéft der BP ist breit aufgestellt: Das Unternehmen ist
Eigentimer und Betreiber des Raffinerie- und Petrochemiestandortes in Gelsenkirchen mit den

Werken Horst und Scholven und der Raffinerie in Lingen.

Mit den Werksteilen in Scholven und Horst gehért der Standort Gelsenkirchen zu den gréften
Raffinerien in Deutschland. Pro Tag kénnen insgesamt 250.000 Barrel Rohdl verarbeitet
werden. Ca. 70 % der entstehenden Produkte sind Kraft- und Brennstoffe, wobei der
Schwerpunkt auf der Produktion von Mitteldestillaten liegt. Petrochemische Vorprodukte,
Methanol und Petrolkoks runden das Portfolio ab. Die Werksteile sind ca. 10 StralRenkilometer
voneinander entfernt und verfligen Uber Pipelines, Gleisanschliisse sowie Tankwagen- und
Kesselwagenverladestellen. Der Standort Horst liegt am Stadthafen Gelsenkirchen und hat
somit Zugang zum Rhein-Herne-Kanal. Ca. 51 % der Raffinerieprodukte gelangen per Schiff

zum Kunden, 38% per Pipeline und nur ein kleiner Teil per Bahn (2 %) oder Tankwagen (9 %).

Die fir die Studie relevanten Anlagenteile (Methanolproduktion, Hydrocracker) befinden sich im
Werksteil Scholven. Beim Hydrocracken handelt es sich um ein katalytisches Spaltverfahren in
Gegenwart von Wasserstoff bei einem Druck von 100 bis 150 bar, das eine sehr weitgehende
Umwandlung des Einsatzproduktes ermdglicht. Das Hydrocracken hat den Vorteil, dass sich je
nach Katalysator und Betriebsbedingungen die erwlinschte Ausbeute in bestimmte Richtungen
verschieben lasst. So kann man im Hydrocracker entweder fast Uberwiegend Benzin oder
Uberwiegend Dieselkraftstoff und leichtes Heiz6l bei gleichzeitig geringem Benzinanteil

gewinnen. Die HC-Anlage der BP Raffinerie in Gelsenkirchen kommt bei einer
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Verarbeitungskapazitdt von rund 8.000 Tonnen taglich auf einen Durchsatz von rund drei

Millionen Tonnen Gasdl pro Jahr.

Das Werk in Lingen ist der einzige Raffineriestandort in Niedersachsen und hat eine
Gesamtverarbeitungskapazitat von 95.000 Barrel Rohdl pro Tag. Ca. 88 % der entstehenden
Produkte sind Kraft- und Brennstoffe. Der Schwerpunkt liegt ebenfalls auf den Mitteldestillaten,
insbesondere auf Diesel. Des Weiteren werden Petrochemische Vorprodukte und geringe
Mengen Flissiggas produziert. Der Hydrocracker der BP Raffinerie in Lingen verarbeitet rund
1,5 Millionen Tonnen Gasdl pro Jahr. Die Transportmdglichkeiten sind &hnlich wie am Standort
Gelsenkirchen. Ca. 43 % der Raffinerieprodukte gelangen per Tankwagen zum Kunden, 30 %
per Schiff, 24 % per Bahn und nur ein geringer Teil per Pipeline (2 %). Nach jetzigem Stand ist
Co-Processing von 5 Vol.-% FT Biocrude fiir die Herstellung von Flugkraftstoff zugelassen, eine
Erweiterung der Zulassung auf bis zu 30 Vol.-% Co-processing ist in Vorbereitung. Wenn man
davon ausgeht, dass die Dichten der FT Wachse und der verwendeten Gasoéle annahernd
gleich sind, kénnte der Hydrocracker in Lingen ca. 75 kt FT Wachs pro Jahr mitverarbeiten, der
Hydrocracker in Gelsenkirchen in etwa das Doppelte. Fir die Durchfihrung des
Hydrierungsschritts im Methanol-to-Kerosin-Prozess (MtK) sind die Hydrocracker an beiden
Raffineriestandorten nicht geeignet. Der MtK Ansatz ist also im Wesentlichen eine Greenfield-
Variante, es sei denn, man wirde das CO. direkt zur Methanolproduktion in Gelsenkirchen
nutzen. Die Raffinerien in Lingen und Gelsenkirchen sind Teil des GetH2 Nukleus-Projektes,
an dem die Partner BP und RWE (hier: RWE Generation SE) ebenfalls beteiligt sind. Langfristig

ist also eine Versorgung der Hydrocracker mit griinem Wasserstoff per Pipeline in Sicht.

2.2.3. Erhebung Standortdaten und -bedingungen Windpark

Seitens RWE Renewables (,RWE R®) erfolgte die Sammlung, Untersuchung sowie
Festschreibung der Standortbedingungen fur die Errichtung eines Windparks und/oder von
Photovoltaik-Anlagen im Rheinischen Revier sowie ggf. anteilig in Norddeutschland zur
Versorgung der Demonstrationsanlage mit erneuerbarem Strom. Die Analyse umfasst die

Dynamik, erzielbare Volllaststunden und Anschlussoptionen an Stromleitungstrassen.

RWE R untersuchte zunachst im Umkreis von 30 Kilometern fir die infrage kommenden
Elektrolyseur- und Synthese-Standorte potenzielle Flachen fir:

o Windenergie

o Photovoltaik

e Photovoltaik auf Wasserflachen.

Dabei konnten im definierten Umkreis um den bestgeeigneten Standort Knapsacker Hugel

verschiedene potenzielle Standorte zur Erzeugung regenerativen Stroms ermittelt werden.
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Direkt auf dem Gelande konnten Windenergieanlagen (WEA) mit einer geschatzten

Nennleistung von ca. 60 MW errichtet werden (siehe Abbildung 2.3).

Abbildung 2.3: Potenzielle Flachen fir Stromerzeugungsanlagen auf Basis von Windenergie und
Photovoltaik im Umfeld des Knapsacker Hiigels (rot-umrandete Zone) und eine
exemplarische Anordnung von Windkraftanlagen

RWE R untersuchte zudem das Potenzial fiir Photovoltaikanlagen auf Freiflachen, u. a. auch
zahlreichen Wasserflachen, die fiir schwimmende Photovoltaikanlagen geeignet sind. Mit einer
Fachfirma wurde eine Potenzialanalyse zur Errichtung von Windenergieanlagen (,WEA") in der
Umgebung zu den Standorten beauftragt. RWE R geht mit Stand heute von einem Potenzial
zur Erzeugung regenerativen Stroms in der unmittelbaren Umgebung des Knapsacker Higels
aus, das es ermoglicht, das Projekt jahrlich mit mindestens 150 GWh elektrischer Energie aus
verschiedenen Quellen zu beliefern. Voraussetzung flr die Realisierung des Windparks ist die
Herstellung des notwendigen Planrechtes inklusive einer Ausnahmegenehmigung zur
Beplanung von Waldflachen. Die (bliche Dauer eines Planfeststellungsverfahrens

voraussetzend, sollte der Windpark 2025/2026 in Betrieb genommen werden kénnen.

Von RWE R wurden zwei Datensatze eines realen Windparks an das FZJ tibermittelt. Der erste
Datensatz beinhaltet die Ausgangsleistung des Windparks von '2017-12-31 23:00:00° bis '2020-
05-22 22:00:00° in 15-Minuten-Abschnitten (83805 Zeilen), wahrend der zweite Datensatz, unter
anderem die Leistung und Windgeschwindigkeit der einzelnen neun WEAs in 10-Minuten-
Abschnitten von '2017-12-31 23:00:00° bis '2020-04-07 23:00:00° beinhaltet. Die verwendeten
WEAs sind vom Typ Senvion 3.2M114. Diese Daten sowie stiindliche Winddaten des

Deutschen Wetterdienstes am Standort Norvenich wurden vom FZJ untersucht. Die
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unterschiedlichen Datensatze wurden mit der Entwicklungsumgebung Jupyter Notebook
analysiert. Am FZJ existierte vor diesem Projekt bereits ein Modell, Giber welches unter anderem
aus Winddaten modgliche Power-to-Liquid (PtL)-Kapazitadten sowie die erforderliche
WasserstoffspeichergréRe berechnet werden kann. Die von RWE R Ubermittelten Datensatze
wurden als Input fiir das Modell vorbereitet. Des Weiteren wurde das Modell entsprechend an
die neuen Eingangsdaten angepasst. In der Umgebung des MHKW Essen-Karnap bestehen
aufgrund der dichten Bebauung im Umfeld des Standortes wenig Maoglichkeiten fiir eine
nennenswerte eigenstandige regenerative Stromerzeugung. Aus diesem Grunde wird in der
Studie fir diesen Standort ein Bezug des bendtigten griinen Stroms aus einem Offshore-

Windpark sowie aus dem Stromnetz angenommen.

2.2.4 Erhebung sonstige Infrastruktur (Verkehrswege, Medienstrome)

Die fir die Prozesssimulationen und Konzeptplanung der betrachteten eFuels-Routen
notwendigen Parameter wurden standortspezifisch erfasst (z. B. Stoffstrome, Anlagengrofien,
Rauchgaszusammensetzung, spezifische Energieverbrauche, etc.). Untersucht wurden neben
der Komponentenanordnung insbesondere die Medienversorgung (Kuhl-, Demineralisiertes
Wasser und Prozesswasser, Prozessdampf), Fragestellungen bezlglich  der
Abwasserbehandlung und genehmigungsrechtliche Aspekte. Spezielle Mdglichkeiten zum
Medienaustausch mit dem benachbarten Chemiepark (z. B. Nutzung vorhandener Fackeln,
Abwarmenutzung, Abwasseraufbereitung) wurden zunadchst nur qualitativ berlicksichtigt. Die
beiden von RWE Power identifizierten mdglichen Anlagen-Standorte fur die CO2-Wasche, die
H2-Produktion und die Synthese in Knapsack und Essen-Karnap verfugen derzeit Uber keine
Anbindung an das H»-Pipelinenetz. Ein solcher Anschluss wird voraussichtlich erst in den
nachsten 5 bis 10 Jahren stattfinden. Es sollte daher unter der Mal3gabe einer kurz- bis mittel-
fristigen Projektrealisierung zundchst mit einer Wasser-Elektrolyseanlage an den Standorten
geplant werden. Wahrend hierfir am Knapsacker Hugel ausreichend Flachen bereitgestellt
werden kénnen, sind die als Aufstellungsort verfligbaren Flachen am Standort Essen-Karnap
sehr begrenzt. Die Versorgung mit Betriebsmitteln (Dampf auf unterschiedlichen Temperatur-
und Druckstufen, Demineralisiertes Wasser, Kuhlwasser, etc.) ist an beiden Standorten
gegeben.
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Abbildung 2.4: Luftbild BP-Standort Gelsenkirchen Horst und des RWE Standortes Essen Karnap

Fir den Produkttransport hin zur Raffinerie Gelsenkirchen bietet sich sowohl der Bahn- als auch
LKW-Transport an, da die betrachteten Standorte (ber eine entsprechende Anbindung
verfigen. Der Transport Uber den Wasserweg ware nur fir die Variante Essen-Karnap —
Gelsenkirchen denkbar, da beide Standorte einen direkten Zugang zum Rhein-Herne-Kanal

haben.

Auch wenn grundsétzliche die Infrastruktur, wie z. B. Gleisanschliisse an den vorgenannten
Standorten der Demonstrationsanlage sowie in beiden Raffinerien vorhanden sind, miissen Be-
und Entladestellen fir den Transport der Produkte gebaut bzw. fir diesen Zweck modifiziert
werden. Der RWE-Standort in Essen Karnap ist iber die StraRe nur ca. 12 km vom Werksteil
Scholven und 5 km vom Werksteil Horst entfernt. Der Transport (iber die Strale oder per
Pipeline bietet sich an. Dartber hinaus hat man eine gute Anbindung Uber den Rhein-Herne-
Kanal (siehe auch Abbildung 2.4).

Der RWE Standort am Knapsacker Hiigel ist Uber die StraBe ca. 110 km vom Werksteil
Scholven entfernt. Der Transport Uber die Schiene oder Stralle bieten sich an. Eine
Gleisanbindung ist vorhanden. Die Raffinerie Lingen ist lber die Strafle ca. 250 km vom
Standort am Knapsacker Higel und ca.140 km vom Standort Essen-Karnap entfernt. Eine

Anbindung an das Wasserstralennetz ist Giber den Dortmund-Ems-Kanal gegeben.

Bei weitergehender Betrachtung der verschiedenen Transportoptionen erkennt man, dass der

Seite: 34 Konzeptstudie und Abschlussbericht



Weg uber die StralRe bei héheren Produktionsmengen ineffizient und personalintensiv ist. Bei

Produktionsmengen von 15t FT Wachs / Jahr mussten bereits mehr als 2 LKW pro Tag

abgefertigt werden.

Tabelle 2.1: Produktionsmengen und notwendige Transportlogistik

Produktionsmenge Tankwagen (TKW) Kesselwagen Schiffe

kt/a pro Jahr pro Jahr pro Jahr 2 kt (1 kt)

15 750 300 7,5 (15)

20 1000 400 10 (20)

50 2500 1000 25 (50)

150 7500 3000 75 (150)

Max. T M@glich, vergleichbar 190 °C 160 °C - 200 °C
mit Bitumen

Zeit pro Wagen 25 Min (Bitumen) 2-2,5 h pro Wagen

Bei einem Entladestrang sind 3 Kesselwagen pro Schicht entleerbar. Bei 11 Schichten pro
Woche kommt man auf ~1.500 Wagen / Jahr.

Fazit Standortuntersuchungen:

Mit den Standorten Knapsacker Higel und MHKW Essen konnten zwei Standorte in NRW
identifiziert werden, die den Anforderungen fiir die Errichtung und den Betrieb einer industriellen
Produktionsanlage zur Herstellung von griinem, synthetischem Treibstoff in allen wesentlichen
Aspekten genutigen. Aufgrund ihrer speziellen Merkmale wurden im weiteren Verlauf der Studie

fiir beide Standorte spezifisch angepasste Konzepte entwickelt und untersucht.

Die Ergebnisse der Standortuntersuchungen bzw. des Arbeitspaketes AP 1 sind in eine sog.
Basis of Design (Meilenstein M 1 gem. Meilensteinplan) eingeflossen und dienen der
Zusammenstellung aller standortspezifischen, auslegungsrelevanten Informationen und Daten
fur die im Rahmen der weiteren Arbeitspakete durchgefiihrten Konzeptplanungen und
Optimierungen. Die Basis of Design kann wiederum als Standort-Rahmenspezifikation flr eine
anschlieBende Projektentwicklung (zum Beispiel im Rahmen von Phase 2 des Projektes NRW-

Revier-Power-to-BioJetFuel) herangezogen werden.
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2.3. Verfahrensanalyse der PtL-Verfahrensrouten

Die in diesem Abschnitt beschriebene Verfahrensanalyse umfasst maRgeblich die Ergebnisse
aus Arbeitspaket 2 zur technischen Bewertung der PtL-Verfahrensrouten. Die inhaltliche
Struktur der Verfahrensanalyse beginnt mit der Beschreibung der angewendeten Methodik zur
Verfahrensanalyse in Abschnitt 2.3.1. Abschnitt 2.3.2 stellt alle getroffenen Annahmen und
Randbedingungen fiir die technische Analyse zusammen. Diese beiden Abschnitte legen die
notwendige Grundlage fir die Ausarbeitung der Verfahrensanalysen. Die Ergebnisse aus den
Verfahrensanalysen werden aufgeteilt nach Greenfield- und Brownfield-Analysen in den
Abschnitten 2.3.3 und 2.3.4 beschrieben. Eine Zusammenfassung und ein Vergleich der
verschiedenen Verfahrensrouten wird anschlieRend in Abschnitt 2.3.5 ausgearbeitet. Der
Abschnitt der Verfahrensanalyse wird durch die Konzeptiiberlegung zur Anordnungsplanung in

Abschnitt 2.3.6 geschlossen.

2.31. Methodik der Verfahrensanalysen

Fir einen Vergleich der verschiedenen Verfahrensanalysen ist eine einheitliche Methodik
zwingend erforderlich. Aus diesem Grund werden die grundsatzlichen Ansatze zur
verfahrenstechnischen Analyse in diesem Abschnitt zusammengefasst dargestellt. In einem
ersten Schritt werden in Abschnitt 2.3.1.1 die Systemgrenzen und Schnittstellen der Varianten
definiert. AnschlieBend erfolgt in Abschnitt 2.3.1.3 eine kurze Darstellung zum Ansatz der

Prozessoptimierung.

2.3.1.1. Definition der Systemgrenzen

Im Folgenden werden die einzelnen Bestandteile der PtL-Verfahrensrouten kurz vorgestellt und
anschlieBend in die Systemgrenzen der Prozesssimulationen eingeordnet. Die Anlagen bzw.
Verfahrensschritte sind Bestandteil der im AP 2 untersuchten Prozessketten zur Herstellung

synthetischer Treibstoffe:

CO,-Abtrennung
Die kosteneffektivste und ausgereifteste Technologie zur COx-Abtrennung aus

Industrieabgasen ist die Aminwaschetechnik, die im Wesentlichen fir Kohle- und Erdgas-
kraftwerke entwickelt wurde und groftechnisch einsetzbar ist. Fur die Auslegung der CO2-
Wasche an die im Projekt untersuchten Klarschlamm- bzw. Millverbrennungsanlagen, die sich
ebenfalls durch sehr hohe Jahresvolllaststundenzahlen auszeichnen, kann hierauf gut

aufgebaut werden.
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Elektrolyse

Als Elektrolysesysteme fiir eine Demonstrationsanlage kommen grundsatzlich die alkalische
Elektrolyse und die Polymerelekirolytmembranelektrolyse (PEM) in Frage. Die alkalische
Elektrolyse wird seit geraumer Zeit fur die industrielle Produktion von Wasserstoff aus Strom
und Wasser eingesetzt. Existierende Elektrolysesysteme wurden bisher vor allem fiir einen
kontinuierlichen Betrieb entwickelt. Der Betriebsdruck dieser Systeme ist meist atmospharisch.
Die Investitionskosten sind niedriger als bei der PEM-Elektrolyse, bei der eine fir
Wasserstoffprotonen durchlassige Membran als Elektrolyt fungiert. Auch die PEM-Technologie
wird heute schon in Anwendungen bis in den MW-Bereich eingesetzt. Erste Anlagen mit einer
Grofle im zweistelligen MW-Bereich sind derzeit in Planung bzw. im Bau, so dass in dieser
Studie beide Systeme betrachtet werden.

Hochtemperaturkonversion

Klassischer Ausgangsstoff fur die Hochtemperaturkonversion (Vergasung) ist Kohle. Das
Verfahren wurde seit den 1980er Jahren schrittweise auch fir andere kohlen- und
wasserstoffhaltige Abfall- und Reststoffe oder Biomassen qualifiziert. Bei der
Hochtemperaturkonversion entsteht bei Temperaturen von bis zu 1500°C ein tberwiegend aus
CO und Hz bestehendes Rohgas, dass in einer nachgeschalteten Gasaufbereitung von den fir
die weitere Nutzung schadlichen Nebenprodukten (Staub und schwefel-, halogen- und
stickstoffhaltige Verbindungen) befreit und mittels geeigneter Katalysatoren in Folgeschritten zu
den gewiinschten hochwertigen Kohlenwasserstoffen umgesetzt wird (katalytische Synthese).
Weltweit gibt es zahlreiche kommerziell realisierte Vergasungsanlagen, die zumeist in China
zur Konversion von Kohle in chemische Rohstoffe und Energietrdger gebaut wurden. Der
Nachweis der groRtechnischen Reife des Verfahrens erfolgte in Deutschland nach dem zweiten
Weltkrieg u. a. zwischen 1986 und 1997 mit dem Betrieb der HTW-Demonstrationsanlage am
RWE-Standort Berrenrath [1]. Hier wurden auch Kunststoff-Reststoffe als Einsatzstoff zur
Produktion von Methanol eingesetzt. Die erste kommerzielle HTW-GrofRanlage zur
Biomassevergasung wurde von Uhde 1988 in Oulu/Finnland in Betrieb genommen und setzte
Torf als Rohstoff zur Erzeugung von Ammoniak ein [2]. Die Hochtemperaturkonversion von
Klarschlamm stellt einen Sonderfall im Bereich der Abfallstoffnutzung dar. Klarschlamm enthalt
neben Kohlenstoff und inerter Asche auch Phosphor, der nach der im Oktober 2017 novellierten
Klarschlammverordnung (AbfKlarV) ab 2029 zu groRen Teilen zurlickgewonnen werden muss.
Die Hochtemperaturkonversion bietet das Potenzial, nicht nur den Kohlen- und den
Wasserstoffanteil des Klarschlamms, sondern in ein und demselben Prozessschritt auch den
Phosphor zu recyceln. In dieser Studie wurde eine Hochtemperaturkonversion unter Einsatz

von Klarschlamm und Restmuill zur Produktion von Kerosin uber die FT-Synthese betrachtet.
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Fischer-Tropsch-Synthese aus CO und H,; sowie CO, und H,

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist ein seit den 1930er-Jahren groftechnisch eingesetztes
Verfahren zur Umwandlung von Synthesegas (CO/H>-Gemischen) in flissige
Kohlenwasserstoffe oder Alkohole. Im Vergleich zu CO erfordert die Hydrierung von CO» zu
hochwertigen Kohlenwasserstoffen zusatzlichen Wasserstoff, der letztendlich die chemische
Energie fir die Umwandlung unter Bildung von Wasser liefert. Die geringere Warmefreisetzung
der Gesamtreaktion von COz im Vergleich zu CO erleichtert die Temperaturregelung in einem
katalytischen Reaktor gegeniiber der Verwendung von Synthesegas. Bisherige Ergebnisse
zeigen, dass mit Eisen-Katalysatoren unter glnstigen Bedingungen aus CO dieselben
organischen Produkte hergestellt werden kdnnen wie aus CO. Wahrend fiir die konventionelle
Fischer-Tropsch-Synthese aus Synthesegas eine Vielzahl von grofitechnischen
Verfahrensvarianten und Anbietern existieren, ist die Synthese aus CO; bisher auf den

Labormalistab beschrankt.

Methanolsynthese aus CO, und H>

Mit einer weltweiten Jahresproduktion von rund 100 Millionen Tonnen ist Methanol eine der
meisthergestellten organischen Chemikalien. Insbesondere in Asien ist in den vergangenen
Jahren die Nachfrage an Methanol als Kraft- und Brennstoff deutlich gewachsen. Die
konventionelle Herstellung von Methanol erfolgt vorwiegend aus Erdgas. Methanol hat ein
breites Einsatzfeld als Plattformchemikalie. Nach der Europaischen Norm fiir Ottokraftstoffe EN
228 sind unter Zusatz von Stabilisierungsmitteln bisher maximale Zumischungen von 3 Vol.-%
zum Kraftstoff zulassig, in Asien ist dieser Wert teilweise bereits deutlich hoher. Methanol ist
Ausgangsstoff fur die Herstellung anderer Kraftstoffe und Kraftstoffzusatze (z. B. Methanol-to-
Gasoline oder Methanol-to-Olefin).  Bisher wurden nur wenige Pilot- und
Demonstrationsanlagen gebaut und betrieben, die CO2 als Rohstoff fur die Methanolherstellung
einsetzen (Mitsui Chemicals [3], Japan, 150 bis 160 t/a CO, aus einer Industrieanlage, 100 t/a
Methanol, stoffliche Nutzung in der Chemie und CRI [4], Island, H2-Elektrolyse mit 6 MWy,
4.000 t/a Methanol). In Deutschland sind insbesondere die Projekte CO-RRECT [5] (CO-
Reaction Using Regenerative Energies and Catalytic Technologies; BMBF-geférdert, Partner
u.a. RWE und Siemens) und MefCO; [6] (Methanol fuel from CO,, EU-geférdert, Partner u. a.
RWE, CRI und MHPS) zu nennen. Technologieanbieter in Deutschland sind u.a. Thyssenkrupp,
Air Liquide und BASF.

Methanol-to-Kerosene

Der Methanol-to-Kerosene-Prozess bezeichnet die Synthese von Treibstoffen aus Methanol
Uber die einzelnen Prozessschritte Alkensynthese aus Methanol lber Zeolith-Katalysatoren,

Oligomerisierung der Olefine und Hydrierung der Mitteldestillate zu Kerosin und Diesel [7, 8].
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Verfahrenswege wurden von Lurgi und ExxonMobil seit den 1980er Jahren entwickelt [9-11].
Abbildung 2.5 zeigt alle im BioJetFuel-Projekt simulierten Prozesse mit ihren jeweiligen
Schnittstellen zu Folge- oder Nachbarprozessen entlang der Versorgungsketten hin zu

synthetischem Kerosin bzw. Benzin.

Synthesegas

FT-Verfahren (BF) FT-Verfahren (GF)

FT-Crude

Methanol (GF+BF)

Methanol-to-Kerosene (GF)

Synthetisches

_—
M "l e Kerosin
. +Nebenprodukte
Methanol-to-Kerosene (GF) + MtBE (GF) ‘
—_— -

Methanol-to-Gasoline (GF)

. N Synthetis_ches
Benzin

+Nebenprodukte

Abbildung 2.5: Darstellung der Verfahrensrouten und Prozesssimulationen im BioJetFuel-Projekt,
farbige Grundierung zeigt in den Prozesssimulationen zusammengehdrige

Prozessketten

Die Bereitstellung von H; und CO- gilt fir alle Varianten und Prozessanalysen als relevante
Systemgrenze. Die primaren Umwandlungsschritte wie r'WGS oder Methanolsynthese sind in
die Produktionsketten eingebettet werden. Fir die Prozesssimulationen gelten die
Randbedingungen der jeweiligen Varianten, welche unter Abschnitt 2.3.2 genauer definiert
werden. Grundsatzlich kdnnen zwei alternative Verfahrenswege in Abbildung 2.5 ausgemacht

werden.

Als erster moglicher Verfahrensweg bietet die Fischer-Tropsch Synthese unterschiedliche
Routen an. Der typische Weg der Fischer-Tropsch Synthese fuhrt zunachst Uber eine
vorgeschaltete rWGS-Stufe, welche Hz und CO: in ein CO-reiches Synthesegas umwandelt.
Die anschlieRende FT-Synthese erzeugt ein Rohprodukt an verschiedenen
Kohlenwasserstoffen (,FT-Crude®). In den Brownfield-Varianten wird dieses FT-Crude zur
Weiterverarbeitung in die Raffinerie nach Gelsenkirchen transportiert, d.h. fir die Varianten
V1a-FT und V2a-FT endet an dieser Stelle die Prozesssimulation. Die Greenfield-Variante

schlielft die Simulation eines an die Produktionskapazitdt der PtL-Anlage angepassten
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Hydrocrackers mit ein. Diese Version ist dadurch gekennzeichnet, dass das synthetische
Kerosin als AusgangsgroRe keine weitere im Projekt untersuchte Weiterverarbeitung benétigt”.
Der FT-Synthese stehen in Abbildung 2.5 den Methanolweiterverarbeitungsrouten gegenuber.
Die Methanolsynthese bildet hier den initialen Prozessschritt zur Umwandlung von H> und CO-»
in synthetische Kraftstoffe. Die Methanolsynthese wird sowohl fiir die Greenfield- als auch die
Brownfieldanalyse an die verschiedenen Randbedingungen angepasst. Fur die
Weiterverarbeitung des Methanols wurden drei unterschiedliche Verfahrensrouten im
BioJetFuel-Projekt untersucht. Der Methanol-to-Kerosene Prozess bildet dabei den Fokuspunkt
fur die Methanolverarbeitung und fiihrt verschiedene Teilprozesse zu einer vollstdndigen
Versorgungskette zur Herstellung von synthetischem Kerosin zusammen. Als zweite
Verfahrensvariante wurde eine Kopplung aus MtK-Synthese und MTBE-Herstellung erstellt und
analysiert. Ziel war es hier, Synergien der beiden Synthesen durch die Kopplung nutzbar zu
machen. Als Referenz zur Weiterverarbeitung wurde als drittes MtX-Verfahren das Methanol-
to-Gasoline Verfahren untersucht. Die grundsatzliche Prozesssimulation fiir diese Variante
stammt aus dem C3-Mobility-Projekt und wurde an die im BioJetFuel-Projekt giiltigen

Randbedingungen angepasst.

2.3.1.2. Prozessbewertung anhand von Kennziffern

Fir die Prozessbewertung werden die erstellten Massen- und Energiebilanzen zu
verschiedenen Kennziffern verdichtet. Der gréf3te Referenzrahmen bildet dabei der sogenannte
Power-to-Liquid Wirkungsgrad, der in Anlehnung an Konig et al. [12] wie folgt definiert werden
kann (siehe Gleichung (1)):

ThF : LHVF

= 1y, - LHV, . . 1
Pk %‘*‘mcoz'ecoz‘szu‘*'ZQU ™

PtL-Wirkungsgrad?:

Der PtL-Wirkungsgrad bildet somit die grofiten Systemgrenzen ab, indem alle Aufwande
entlang der Produktionskette beriicksichtigt werden. Als energetischer Aufwand werden die
elektrische Eingangsleistung der Elektrolyse, der Energiebedarf zur Abscheidung von CO2 und
alle Aufwendungen in der eigentlichen Synthese (elektrisch und thermisch) definiert.

1 Additivierung wurde als Untersuchungsgegenstand in keiner Variante berlicksichtigt. Dieser
Weiterverarbeitungsschritt muss fir alle Kraftstoffe und -routen in einer realen Umsetzungsstrategie
beriicksichtigt werden.

2 1m;: Massenstrom Kraftstoff(f)/ Wasserstoff(Hz2)/ Kohlendioxid (CO2), LHV;: Unterer Heizwert,
ngi:Systemwirkungsgrad Elektrolyse, eco,: Spezifische Arbeit zur Abtrennung von CO2, Py
Hilfsenergien z. B. Elektrizitat, Q,: Warmestrome der Betriebsmittel (falls Bedarf besteht, Uberschiisse
werden nicht berlicksichtigt.
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Neben dem PtL-Wirkungsgrad der Gesamtanlage kénnen auch weitere Wirkungsgrade und
Faktoren definiert werden, um die Effizienz der Kraftstoffsynthesen und einzelnen
Umwandlungsprozesse zu zeigen. Die nachfolgenden Wirkungsgrade wurden von Schemme

[13, S. 77] auf verschiedene PtX-Routen angewendet (vgl. Gleichung (2) bis Gleichung (4)).

. th N LHVF
Chemischer Umsetzungsgrad: 7., = T - LHV oo @)
H2 * H2
A I ) . _ ThF * LHVF
nlagenwirkungsgrad: Ny = T - LHViy + 3 Py )
Effizienzfaktor: f = 14 (4)
NLav

2.3.1.3. Prozessoptimierung

Die im BioJetFuel-Projekt verwendete Methodik zur Prozessoptimierung richtet sich auf zwei
unterschiedliche Dimensionen. Zum einen wird versucht die Produktausbeute der
verschiedenen Verfahren zu maximieren und entsprechend den Anteil an Neben- und
Abfallprodukten mdglichst gering zu halten. Dabei sind vor allem Kohlenwasserstoffe mit
Kettenldngen im Bereich von n = 5 bis n = 20 von groer Bedeutung, da diese
Kohlenwasserstoffketten flir die Produktion von synthetischem Benzin, Kerosin und Diesel
erforderlich sind [14]. Zur Maximierung der Anteile der entsprechenden Kohlenwasserstoffe im
Produkt werden in den entwickelten Power-to-Liquid Prozessen zum Teil Reformer und
Hydrocracker eingesetzt.

Reformer werden in einigen der entwickelten Prozesse eingesetzt, um sehr kurze, nicht fir die
Produktion von synthetischen Kraftstoffen geeignete Kohlenwasserstoffe in Synthesegas
umzuwandeln. Das so erzeugte Synthesegas kann anschlieRend wieder als Eingangsstrom
(Feedstrom) in den Prozess zurlickgefihrt und zur Produktion von Kohlenwasserstoffen
verwendet werden. So kann die Produktion kurzkettiger Kohlenwasserstoffe minimiert und
entsprechend die Produktion der gewlinschten Kohlenwasserstoffketten maximiert werden. [13]
Hydrocracking bezeichnet einen chemischen Prozess, bei dem langkettige, hdhermolekulare
Kohlenwasserstoffketten unter Zugabe von Wasserstoff in kiirzere Kohlenwasserstoffketten
gespalten werden. Hierfir wird ein Hydrocracker in den entwickelten Fischer-Tropsch
Prozessen eingesetzt. Wahrend der Fischer-Tropsch-Synthese kénnen sehr langkettige
Kohlenwasserstoffe (Wachse) entstehen, die nicht fiir die Produktion von synthetischen
Kraftstoffen geeignet sind. Mittels Hydrocracking kénnen diese langen Ketten aufgebrochen
und so fur die Produktion von synthetischen Kraftstoffen nutzbar gemacht werden. [15, 16]

Als zweite Mdglichkeit der Prozessoptimierung wird die erweiterte Warmeintegration in den

verschiedenen Prozessen untersucht. Fir die Analyse der Warmeintegrationspotenziale
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werden Pinch-Analysen der verschiedenen Verfahren durchgefiihrt. Die Pinch-Analyse
ermdglicht die Ableitung von mdglichst effizienten Warmetbertragernetzwerken. Sie nutzt die
gleichen Systemgrenzen wie auch die vorliegenden Verfahrensmodellierungen (vgl.
Abschnitt 2.3.1.1). Als wichtigste Eingangsgréfie fur die Pinch-Analysen gilt die minimale
Temperaturdifferenz der Warmeubertragung. Diese minimale Temperaturdifferenz betragt fiir
alle Verfahren mindestens 10 K. Die Methodik der Warmeintegration mittels Pinch-Analyse wird
im Folgenden anhand des Beispiels der COz-basierten Methanolsynthese im Greenfield-Fall als

Beispiel fur alle Verfahrensrouten ausgefiihrt und beschrieben (siehe Abschnitt 2.3.3.2).

2.3.2. Randbedingungen der Verfahrensanalysen

Im folgenden Abschnitt werden die fir die technische Analysen getroffenen Annahmen
zunachst in einer allgemeinen Form (siehe Abschnitt 2.3.2.1) eingefiihrt. Aufbauend auf diesen
Darstellungen folgt in Abschnitt 2.3.2.2 die Gegeniberstellung der Randbedingungen fir die
Simulation der Greenfield- und Brownfield-Varianten.

2.3.2.1. Aligemeine Annahmen und Parametrisierung

Im folgenden Abschnitt werden die allgemein getroffenen Annahmen und Randbedingungen
der technischen Analysen der verschiedenen Power-to-Liquid Prozesse definiert.

Die Zustandsbedingungen fir die folgenden Feedstrome wurden fir alle Prozessanalysen
identisch festgelegt. In einigen Prozesskonfigurationen werden spezielle Feedstréme bendtigt,
wie zum Beispiel das CO-reiche Synthesegas, welches in der ebenfalls untersuchten Variante
einer vorgeschalteten Hochtemperaturkonversion (Variante V3) verwendet wird. Die

entsprechenden Randbedingungen sind in den Prozessanalysen gesondert aufgefiihrt.

Tabelle 2.2: Allgemeine Zustandsbedingungen der Feedstréme
Feedstrom Spezifikation
1,5 bar
CO: 40 °C
wassergesattigt
10 bar
Hz (aus PEM)
25°C
1 bar
02
25°C
1 bar
Wasser
20 °C
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Die verwendeten Betriebsmittel werden fiir alle Prozessvarianten wie folgt festgelegt:

Tabelle 2.3: In den Prozesssimulationen verwendete Betriebsmittel
Betriebsmittel Spezifikation ATnin Verwendung

39,7 bar 10 K Beheizung
Hochdrucksattdampf

250 °C Kihlung

8,9 bar 10 K Beheizung
Mitteldrucksattdampf B

175 °C Kihlung

2,3 bar 10 K Beheizung
Niederdrucksattdampf

125 °C Kuhlung
Fernwarmeauskopplung 80 °C 10K Kihlung
Kuhlluft 30 °C 10K Kuhlung
Kihlwasser 20 °C 10K Kihlung
Kaltemittel -25°C 10K Kuhlung
Strom - - -

e Sattdampf wird in der Prozessauslegung sowohl zur Beheizung als auch, durch die
Erzeugung des entsprechenden Dampfes, zur Kihlung verwendet.

e Die Fernwarmeauskopplung wird ausdriicklich nur in den Brownfield-Varianten
berlicksichtigt, da nicht davon auszugehen ist, dass diese an jedem theoretischen
Greenfield-Standort vorhanden ist.

e Warme wird immer auf dem héchstmdéglichen Energieniveau aus dem Prozess gefiihrt.

e Fur die Greenfield-Varianten wird nach Mdglichkeit Kihlluft zur Kiihlung verwendet, da
diese, anders als Wasser, keine laufenden Kosten erzeugt. Bei Bedarf kann auch

Kiihlwasser verwendet werden.
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Tabelle 2.4: Annahmen fir Kompressoren und Pumpen

Kategorie Spezifikation Quelle
Isentroper Wirkungsgrad von

76 % [17, 18]
Kompressoren
Mechanischer Wirkungsgrad )

93,6 % Eigene Annahme.

von Kompressoren
Wirkungsgrad von Pumpen 60 % [17,18]
Maximales Verdichtungs- 5 Eigene Annahme. Typischer
verhaltnis pro Stufe Wert in der Verfahrenstechnik.

Weitere Annahmen und Randbedingungen

Greenfield-Varianten werden unter der Annahme ausgelegt, dass keine nutzbare Infrastruktur
vorhanden beziehungsweise nutzbar ist. Brownfield-Varianten nutzen hingegen vorhandene
Infrastruktur und Apparate mit. So wird zum Beispiel der vorhandene Hydrocracker der BP
Gelsenkirchen bei der Auslegung der Fischer-Tropsch Greenfield-Variante (V1bFT und V2bFT)
nicht genutzt. Stattdessen wird davon ausgegangen, dass ein neuer Hydrocracker zu errichten

ist.
2.3.2.2. Unterschiede zwischen Greenfield- und Brownfield-Varianten

Im Rahmen des Projekts werden mehrere Power-to-Liquid Prozesse entwickelt und untersucht.
Die Prozesse werden dazu zunachst als sogenannte Greenfield-Prozesse, also Prozesse die
auf einer ,griinen Wiese“ umgesetzt werden, ausgelegt. Dies bedeutet, dass die Prozesse
losgeldst von Standorten und den damit einhergehenden Randbedingungen ausgelegt werden,
also keine Restriktionen zum Beispiel durch vorhandene Gebaude oder vorhandene
Infrastruktur entstehen. Die Auslegung und die Festlegung von Randbedingungen erfolgt daher
ausschlie3lich auf Basis von Literaturdaten, sodass die Greenfield-Prozesse als ideale
Prozessvarianten zu betrachten sind, die flr einen wissenschaftlichen und theoretischen
Vergleich der verschiedenen Verfahren ausgearbeitet werden.

Im Gegensatz zu den Greenfield-Prozessen stehen die sogenannten Brownfield-Prozesse.
Brownfield-Prozesse werden speziell an die Randbedingungen eines ausgewahlten Standorts
angepasst und ermdglichen eine zeitnahe Demonstration losgeldst von den Limitierungen eines
theoretischen Greenfield-Prozesses. In diesem Projekt sind das die Standorte Knapsacker
Hugel und Essen-Karnap. Diese Anpassung verandert die technischen und wirtschaftlichen

Randbedingungen und kann sowohl Vor- als auch Nachteile mit sich bringen. So kann bereits
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vorhandene Infrastruktur, wie zum Beispiel Messwarten oder Dampfnetze, mitgenutzt werden.
Allerdings kénnen auch Einschrankungen entstehen, wenn zum Beispiel das Dampfnetz fur
andere Druckniveaus ausgelegt ist, als es fiir den Prozess ideal ware. Eine Ubersicht Giber die
entwickelten Green- und Brownfield-Prozesse und die betrachteten Randbedingungen ist in
Abbildung 2.6 gegeben.

Greenfield Brownfield
MeOH MTBE MTK MtG FT (CO,/CO) FT (CO,/CO)
Randbedingungen Randbedingungen Randbedingungen

Knapsack Karnap

v
Technisch Technisch
+ Integration Fernwarme
+ Integration Kiihlwasser (statt Luft)
+ Integration Synthesegas
« Integration BP Hydrocracker

Okonomisch « Beriicksichtigung Verunreinigungen
(N, H,0 bei H, und CO,)

Aspen Plus® ‘ ; Aspen Plus®
1 Modelle ; 1 Modelle i
| ; | | ; |
3 Bauteilkosten-Methode ! 1 Bauteilkosten-Methode !
! ) : ! } :
—
Abbildung 2.6: Ubersicht (ber die Greenfield- und Brownfield-Prozessvarianten und

Randbedingungen

In diesem Projekt werden eine Methanolsynthese, ein MTBE-Prozess, ein MtK-Prozess, ein
MtG-Prozess und ein Fischer-Tropsch-Prozess als Greenfield-Variante ausgelegt.
AnschlieRend werden die Greenfield-Varianten der Methanolsynthese und der
Fischer-Tropsch-Synthese an die in AP1 identifizierten Standorte angepasst und so die
Brownfield-Varianten entwickelt. Eine kurze Darstellung der Anpassungen fiir die Brownfield-
Varianten enthalt Tabelle 2.5.

Zum anderen werden fir Brownfield-Varianten auch andere ékonomische Randbedingungen
berlcksichtigt. So wird beispielsweise fiir die Kostenkalkulation nicht auf Literaturdaten zur
Bestimmung der Eduktpreise (Hz2, CO., etc.) zurlickgegriffen. Stattdessen werden die realen,
von RWE fir die entsprechenden Standorte bestimmten Eduktpreise verwendet. Eine genaue

Darstellung der Randbedingungen folgt in Kapitel 2.6.2.
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Tabelle 2.5: Technische Anpassungen fir die Auslegungen der Brownfield-Varianten

Anpassung

Auswirkung

Integration Fernwarme

Integration Kihlwasser
(statt Luft)

Integration Synthesegas

Integration BP Hydrocracker

Berucksichtigung von
Verunreinigungen
(N2, H20 bei Hz und COz)

Einfiihrung eines neuen Betriebsmittels fiir die Auskopplung
von Warme in einem Temperaturbereich zwischen ND-Dampf
(125°C) und 80°C. Erhdht die Maglichkeiten zur

Warmebereitstellung aus den PtL-Synthesen.

Fur die Greenfield-Varianten wird bevorzugt Kuhlluft zur
Prozesskiihlung genutzt, da diese keine laufenden Kosten

verursacht.

Fir die Brownfield-Varianten wird hingegen bevorzugt
Kihlwasser verwendet, da die entsprechende Infrastruktur
bereits an den Standorten vorhanden ist und so

Investitionskosten reduziert werden kdnnen.

Am Standort Knapsacker Higel ist der Bau einer
Hochtemperaturkonversionsanlage zur direkten Produktion von
Synthesegas ohne den Weg Uber eine umgekehrte Wassergas-
Shift-Reaktion vorgesehen. Dies stellt eine Vereinfachung der
Prozessfiihrung dar, da keine rWGS-Stufe wie im Fall mit CO-
fur die FT-Synthese bendtigt wird (vgl. Variante V3 in
Abschnitt 2.3.4.2).

Fir die Greenfield-Varianten wird davon ausgegangen, dass
keine existierende Infrastruktur genutzt wird.

Fur alle Brownfield-Varianten der FT-Synthese wird der bereits
existierende Hydrocracker der BP hingegen mitgenutzt.
Dadurch konnen entsprechend Investitionskosten reduziert
werden, allerdings ist auch der Transport des FT-Syncrude zu

beriicksichtigen.
Fir die Greenfield-Varianten wird angenommen, dass die
Edukte als Reinstoffe vorliegen.

Far die Brownfield-Varianten werden maogliche

Verunreinigungen der Edukte beriicksichtigt.
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2.33. Greenfieldanalyse der PtL-Verfahrensrouten

Die folgende Analyse wird mit der in Abschnitt 2.3.1 entwickelten Methodik und den in
Abschnitt 2.3.2 eingefuhrten Randbedingungen fir die Greenfieldanalyse der PtL-Verfahren
ausgefuhrt. Die Greenfieldanalyse beginnt inhaltlich mit der Analyse der FT-Synthese in
Abschnitt 2.3.3.1 und setzt die Analyse mit der Methanolsynthese und -weiterverarbeitung im
MtK- und MTBE-Verfahren in den Abschnitten 2.3.3.2 bis 2.3.3.5 fort.

2.3.3.1. Fischer-Tropsch

Das fiir die Greenfieldanalyse entwickelte Fischer-Tropsch Verfahren erhalt im Folgenden die

Bezeichnung:

Konzeptvariante V1bFT: Fischer-Tropsch Verfahren, Greenfield, Knapsacker Hiigel

Die Konzeptvariante V1bFT wurde in Anlehnung an die Konzeptvariante V1aFT (vergleiche
hierzu auch Kapitel 2.3.4.1) fur den gleichen CO.-Massenstrom wie aus der Klarschlamm-
Monoverbrennungsanlage am Standort Knapsacker Hugel konzipiert. Das Prozessdesign und

die PtL-Produktionskette sind in vereinfachter Form in Abbildung 2.7 dargestellt.

_/
b
N,
Elektrolyse +
Windpark
Blending
—_— (teilw. Nutzung
vorhandener
1 Anlagen)
\% = !l\l —//—> [C=t))
ilﬁl co Fischer-Tropsch Raffination Transport Synthetisches
— mit CO,/H, (Greenfield) — Kerosin
CO,-Quelle und
-Abtrennung
s weitere Kraftstoffe

Abbildung 2.7: Vereinfachtes Flie3bild zur Konzeptvariante VAbFT

In diesem Kapitel werden zunachst die technischen Grundlagen der wichtigsten Komponenten
des entwickelten Fischer-Tropsch-Verfahrens vorgestellt. Diese sind die Komponenten
s,umgekehrte Wassergas-Shift-Reaktion“, ,Fischer-Tropsch-Synthese“, ,Hydrocracking®,
.,Reformierung“ und ,Produkttrennung“. AnschlieRend wird das VerfahrensflieRbild des
entwickelten Greenfield-Verfahrens (Konzeptvariante V1bFT) vorgestellt und erldutert.
AbschlieRend wird auf die Prozessbilanz eingegangen und der Power-to-Liquid Wirkungsgrad
des Verfahrens wird bestimmt.
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Umgekehrte Wassergas-Shift-Reaktion

Zur Synthesegasbereitstellung beziehungsweise zum Einstellen des erforderlichen
H./CO-Verhéltnisses wird die umgekehrte Wassergas-Shift-Reaktion verwendet. Ubersichten
Uber die Reaktionsmechanismen und -bedingungen, sowie Umsatze, Selektivititen und
Katalysatoren sind in Porosoff et al. [19] und Daza und Kuhn [20] zu finden. Die wichtigsten

Reaktionen im rWGS-Reaktor sind im Folgenden aufgefiihrt [20].

rWGS-Reaktion €O, + Hy, & CO + H,0,AH® = 42,1 kj /mol (5)
Methanisierung CO +3Hy o CH, + H,0,AH® = —206,5 kJ /mol (6)
Sabatier-Reaktion CO, +4H, & CH, + 2 H,0,AH® = —165,0 k] /mol (7)

Dem Prinzip von Le Chatelier zu Folge wird durch eine Druckerh6hung die Methanisierung und
die Sabatier-Reaktion beguinstigt, sodass niedrige Driicke zur Maximierung der CO-Ausbeute
zu bevorzugen sind. Die rWGS-Reaktion ist eine endotherme Reaktion, wahrend die
Methanisierung und die Sabatier-Reaktion exotherm ablaufen. Zur Unterdriickung der
Nebenreaktionen und entsprechend zur Maximierung der CO-Ausbeute sind demnach hohe
Temperaturen zu bevorzugen. Thermodynamisch sinnvolle Reaktortemperaturen liegen laut
Konig et al. [21] und Péhimann et al. [22] bei Uber 900 °C. Kommerzielle Ni-Katalysatoren sind
laut Unde [23] unter diesen Bedingungen stabil. Allerdings kann bei hohen Temperaturen
thermisches Verkoken auftreten, was allerdings durch die Zugabe von Wasser unterdriickt
werden kann [24]. Diese GegenmaRnahme fihrt allerdings zu einer reduzierten
CO-Ausbeute [24] durch die rWGS-Reaktion.

Fischer-Tropsch-Synthese

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist ein Verfahren, bei dem Synthesegas in eine grofle Bandbreite
unterschiedlich langer Kohlenwasserstoffe umgewandelt wird. Die Hauptreaktion der

Fischer-Tropsch-Synthese lautet wie folgt [25, 26].
CO +2H, & (—CH, =) + H,0,AH® = —152 kJ /mol (8)

Neben den Fischer-Tropsch-Reaktionen kdnnen noch weitere Reaktionen auftreten, wie zum
Beispiel die Wassergas-Shift-Reaktion, Methanisierungsreaktion oder die sogenannte
Boudouard-Reaktion [27]. Welche Reaktionen bei der Fischer-Tropsch-Synthese in welchem
Male ablaufen und auch die Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese, wird vorwiegend
durch die Wahl der Prozessparameter bestimmt. So wird zwischen der

Hochtemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese (HTFT, engl.: High Temperature Fischer-Tropsch)
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und der Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese (LTFT, engl.: Low Temperature
Fischer-Tropsch) unterschieden [14]. Hohe Temperaturen (300 — 350 °C), mit Eisen als
Katalysator, begiinstigen kurze Kettenldngen und verschieben demnach die Produktverteilung
in die Richtung von (Flissig-)Gasen (n = 1 - 4) und synthetischem Benzin (n = 5 - 12) [27, 28].
Niedrigere Temperaturen (200 - 240 °C) in der Kombination mit Eisen- oder Kobaltkatalysatoren
beglinstigen hingegen die Bildung langerer Kohlenwasserstoffketten, also die Bildung von
Mitteldestillaten wie Kerosin (n = 8 - 16) und Diesel (n = 10 - 23) sowie von langkettigen
Wachsen (n > 22) [27, 28]. Aulterdem unterdriicken Kobaltkatalysatoren die Wassergas-Shift-
Reaktion, und niedrige Temperaturen reduzieren die Bildung von Methan und festem
Kohlenstoff. Der Betriebsdruck hat ebenfalls einen direkten Einfluss auf die Produktverteilung
[27]. Typische Betriebsdriicke der Fischer-Tropsch-Synthese liegen zwischen 1 bar und 40 bar,
wobei hohere Driicke eine langere durchschnittliche Kettenldnge der Kohlenwasserstoffe
bewirken [27]. Ein weiterer Einflussfaktor auf die Fischer-Tropsch-Synthese ist das Verhaltnis
von Hz zu CO. Typischerweise werden H2:CO-Verhaltnisse von ungefahr 2 eingesetzt, wobei
mit hoheren Verhaltnissen die durchschnittliche Kettenlange des Produkts abnimmt und
entsprechend mit niedrigeren Verhaltnissen zunimmt [29]. An dieser Stelle sei die direkte
Umsetzung von Kohlenstoffdioxid zu Kohlenwasserstoffen, also ohne vorherige Umwandlung
von Kohlenstoffdioxid zu Kohlenstoffmonoxid, via Fischer-Tropsch-Synthese mit einem
Eisen-Katalysator  erwahnt. Diese  ermoglicht es, auf  den Prozessschritt
Reverse-Wassergas-Shift-Reaktor zu verzichten. Aufgrund der geringen technologischen Reife

wird diese Technologie im Projekt nicht beriicksichtigt [28].

Die Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese kann naherungsweise Uber die
Anderson-Schulz-Flory (ASF)- Verteilung bestimmt werden [14]. Mit dieser lassen sich sowohl
die Massenanteile w, (siehe Gleichung (9)) als auch die Stoffmengenanteile x, (siehe

Gleichung (10)) der jeweiligen Kohlenwasserstoffketten mit der Kettenlange n bestimmen [27].

w,=a" - (1-a)?n 9)

X, =avl-(1-a) (10)

Dabei steht « flr die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit, die vom Reaktordesign und von den
Betriebsbedingungen abhéangt. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit kann entweder
empirisch bestimmt oder der Literatur entnommen werden.

Ziel des Projekts ist die Entwicklung eines Verfahrens zur Produktion von synthetischem
Kerosin, daher wird im entwickelten Prozess eine Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese
mit Kobalt-Katalysator in einem Blasensaulenreaktor verwendet, um entsprechend den Anteil

an Mitteldestillaten zu erhéhen. Die dadurch ebenfalls anfallenden langkettigen Wachse kénnen
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in nachfolgenden Prozessschritten, wie zum Beispiel einem Hydrocracker, ebenfalls in fir die
Produktion von Kerosin nutzbare Kohlenwasserstoffe umgewandelt werden. So kann die

Kerosinausbeute maximiert werden.

Hydrocracking

Hydrocracking oder auch Hydrospalten bezeichnet einen chemischen Prozess, bei dem
langkettige, hohermolekulare Kohlenwasserstoffketten unter Zugabe von Wasserstoff in
kirzere Kohlenwasserstoffketten gespalten werden. Dabei wird die Verteilung der Kettenlangen
der Produkte stark durch den verwendeten Katalysator und die ausgewahlten
Prozessbedingungen beeinflusst. Daher missen diese immer an den jeweiligen

Anwendungsfall angepasst werden. [15, 16]

Fir Power-to-Liquid-Prozesse sind vor allem Kettenldngen im Bereich von n = 5 bis n = 20 von
groRBer Bedeutung, da diese Kohlenwasserstoffketten fiir die Produktion von synthetischem
Benzin, Kerosin und Diesel erforderlich sind [14]. Eine Mdglichkeit diese Fraktionen im Produkt
des Hydrocrackers zu maximieren ist der Einsatz des sogenannten ,idealen Hydrocracking“ [30,
31]. Da im Rahmen dieses Projekts Power-to-Liquid Prozesse modelliert und simuliert werden
sollen, wird der Fokus im Folgenden auf das ideale Hydrocracking gelegt. Die wichtigsten

Eigenschaften des idealen Hydrocrackings werden nach Bouchy, Hastoy [30] wie folgt definiert.

Werden C-Molekiile gecrackt, ist die Selektivitat

e zu allen C4- bis Cy-4-Kohlenwasserstoffen identisch,
e zu Cs, bzw. zu C,-3 halb so hoch wie zu C4 bis Cn-4 und

e Cq1und C; bzw. Cy.1 und Cy.2 kdnnen nicht entstehen.

Es findet ausschlief3lich primares Cracken statt.

AusschlieBlich primares Hydrocracking bedeutet, dass die kiirzeren Kohlenwasserstoffe,
welche nach dem Cracken einer langeren Kohlenwasserstoffkette entstehen, nicht weiter
gecrackt werden kénnen [15]. Die Produktverteilung des idealen Hydrocrackings im Vergleich
zum nicht-idealen Hydrocracking ist in Abbildung 2.8 fir ein C21-Molekdl beispielhaft dargestellt.
Zu erkennen ist, dass beim nichtidealen Hydrocracking der Anteil der Mitteldestillate deutlich
geringer ist als beim idealen Hydrocracking. AuBerdem ist ein groBer Peak der Cs- bis Cs-
Kohlenwasserstoffe zu erkennen. Dieser Verlauf ist auf das Auftreten von sekundarem Cracking
zuriickzufiihren, wodurch die Mitteldestillate gecrackt werden, sodass der Anteil kurzkettiger

Kohlenwasserstoffe steigt.
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Abbildung 2.8: Qualitative Darstellung der Verteilung der Crackingprodukte nach Hydrocracking von
C21, Abbildung in Anlehnung an Bouchy, Hastoy [30].

Um ideales Hydrocracking zu ermdglichen, missen laut Martens, Jacobs [32] ideale
bifunktionale Katalysatoren mit einer Hydrierungs-/Dehydrierungsfunktion und einer
Saurefunktion eingesetzt werden, wobei sichergestellt sein muss, dass die an der Saurefunktion
stattfindende Reaktion die limitierende ist [30]. Zudem ist auf die korrekte Porenstruktur des
Katalysators zu achten, sodass kein unerwiinschtes verstarktes Cracking an den Enden der
Kohlenwasserstoffketten auftritt, wodurch es zu einer starkeren Bildung von kurzkettigen Gasen

kommen kann [30].

Wie bereits beschrieben haben auch die Betriebsbedingungen einen groRen Einfluss auf die
Produktverteilung eines Hydrocrackers. Wahrend konventionelles Hydrocracking je nach
Literaturquelle bei Temperaturen von 350 °C bis 430 °C und Driicken zwischen 100 bar und
200 bar [30], beziehungsweise im oberen Bereich von 290 — 445 °C und 10 — 200 bar [16]
durchgefiihrt wird, findet ideales Hydrocracking bei deutlich milderen Prozessbedingungen
statt. Die Temperaturen bewegen sich dabei im Bereich von 324 °C bis 372 °C und die Driicke
im Bereich von 35 bar bis 70 bar [30]. Um RuBbildung und Katalysatordeaktivierung zu
unterdricken, muss sichergestellt sein, dass der Anteil von H, im Eduktstrom hoch genug
ist [15]. In der Literatur werden Werte von 6-15 Gew.-% empfohlen [33]. Beim Hydrocracking
sind theoretisch Umséatze von bis zu 99 % erreichbar [15]. Allerdings kdnnen laut Bouchy,
Hastoy [30] fiur das ideale Hydrocracking zu hohe Umsatze problematisch werden, da auch
beim idealen Hydrocracking bei sehr hohen Umséatzen zwangslaufig sekundéares Cracking
auftritt.
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Reformierung — Dampfreformierung und partielle Oxidation

Reformer ermdglichen es Kohlenwasserstoffe in Synthesegas umzuwandeln, und so die
Kohlenstoffausbeute und den Anteil gewlinschter Produkte des FT-Prozesses zu erhéhen [13].
Dabei laufen in einem Reformer verschiedene Reaktionen und Nebenreaktionen zeitgleich ab,

wobei die Dampfreformierung und die partielle Oxidation die gréf3te Rolle spielen. [34]

Bei der Dampfreformierung werden Kohlenwasserstoffe unter Zugabe von Wasserdampf in
Kohlenmonoxid und Wasserstoff umgesetzt. Die allgemeine Reaktionsgleichung der

Dampfreformierung lautet wie folgt. [34]
(11)
CyHypyp +n-H,0 ->n-CO+ (2n+1)-H,

Dabei handelt es sich um eine stark endotherme Reaktion, die, mit der Ausnahme von
Methan (n = 1), bei den fir Reformer Ublichen Betriebstemperaturen von tber 500 °C als

irreversibel betrachtet werden kann. [34]

Bei der partiellen Oxidation von Kohlenwasserstoffen handelt es sich um eine exotherme
Reaktion mit der allgemeinen Reaktionsgleichung [34]:

n (12)
CaHanyz +57 02 > CO+ (n+ 1) Hy

Wird dabei die Zufuhr des Sauerstoffs reguliert, kann so auch das Reaktionsmalf der partiellen
Oxidation eingestellt werden. Dementsprechend kann, wenn beide Reaktionen gleichzeitig
durchgefiihrt werden, die bendtigte Reaktionswarme fur die Dampfreformierung Uber die
partielle Oxidation bereitgestellt werden. So kann ein Reformer durch die Sauerstoffzufuhr in

der Gesamtbilanz endotherm, exotherm oder autotherm betrieben werden. [34]

Wie bereits beschrieben treten in einem Reformer zahlreiche Nebenreaktionen auf. So findet
aufgrund der hohen Betriebstemperaturen und der gleichzeitigen Anwesenheit von H,0, H,, CO
und CO; Wassergas-Shift-Reaktion statt [34]. AulRerdem kann aufgrund verschiedener
Reaktionsmechanismen RuRbildung auftreten. Diese RuBbildungsreaktionen sind beim
Reformerbetrieb unerwiinscht und kdénnen durch geeignete Eduktzusammensetzung
unterdriickt werden. Laut Rostrup-Nielsen [35] sind H>O/C-Raten von 0,6 dazu geeignet.
Autotherme Reformer werden haufig bei Temperaturen zwischen 950 — 1050 °C und Drucken
zwischen 30— 50 bar betrieben [36]. Der autotherme Reformer wird, wie auch der
rWGS-Reaktor, Uber einen Gleichgewichtsreaktor in der Simulationssoftware abgebildet [13,
26, 37].
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Das VerfahrensflieRbild der Greenfield-Variante des Fischer-Tropsch Verfahrens (V1bFT) ist in
Abbildung 2.9 dargestellt. An dieser Stelle sei angemerkt, dass die in Abbildung 2.9 gezeigten
Warmetauscher nicht den real geplanten Warmetauschern entsprechen, sondern lediglich dazu
dienen in der Simulation die erforderlichen Temperaturen einzustellen. An die
Prozesssimulation anschlieRend wird, wie in Abschnitt 2.3.1.3 beschrieben, eine

Warmeintegration durchgefiihrt und ein Warmedibertragernetzwerk entwickelt.

@ Purge
H-10 PU-4
)
A4
COMP-4
)
D-3 ;5
D6 F-7
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= H-7
Wasser |COMP-5
>

D-4
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Abbildung 2.9: FlieRbild der Konzeptvariante V1bFT.

Das wassergesattigte CO. wird zusammen mit H2 und Wasser in den rWGS-Reaktor (R-1)
geleitet. Fur die Simulation wird davon ausgegangen, dass der Wasserstoff durch eine
Wasserelektrolyse und mit einem Druck von 10 bar bereitgestellt wird. Zur Reduzierung der
Verdichtungsarbeit wird der rWGS-Reaktor mit einem Druck von 10 bar betrieben und
dementsprechend werden sowohl der Wasserstrom und als auch der CO,-Strom ebenfalls auf
einen Druck von 10bar gebracht (PU-1, COMP-1), bevor sie mit dem H,-Strom
zusammengefihrt werden. Der Eingangsstrom an H; wird so geregelt, dass sich vor dem
Fischer-Tropsch-Synthese-Reaktor (R-2) ein H2 zu CO Verhaltnis von 2 einstellt. Um die Gefahr
der Verkokung zu reduzieren [38] wird Wasser dem Frischgasstrom des rWGS-Reaktors
zugefiihrt. Der Wasseranteil entspricht 5Mol.-%. Die Edukte werden auf die
Reaktoreingangstemperatur von 950 °C erhitzt und im adiabatisch betriebenen r'WGS-Reaktor
in Synthesegas und Wasser umgewandelt, wobei auch nicht reagiertes CO; im Produktstrom
enthalten ist. Der Produktstrom wird auf 30 °C abgekuhlt und das entstandene Wasser
auskondensiert (F-1).

AnschlielRend wird das Synthesegas auf einen Druck von 30 bar verdichtet (COMP-2) und
zusammen mit mehreren Rezyklierstromen auf die Reaktortemperatur des

Fischer-Tropsch-Reaktors erwarmt. Die Fischer-Tropsch-Synthese wird bei 210 °C betrieben
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und es wird von einem CO-Umsatz von 60 % ausgegangen. Theoretisch sind auch Umsatze
von bis zu 80 % mdglich [27, 39].

Im nachsten Schritt wird das Produkt der Fischer-Tropsch-Synthese in Gas- und Flissigphase
getrennt (F-R2). Die flissige Phase wird uber eine Pumpe (PU-2) zum Hydrocracker gefihrt
und mit verschiedenen anderen Strémen vermischt. Dabei wird so viel Wasserstoff beigemischt,
dass der Wasserstoffanteil im Eduktstrom des Hydrocrackers 10 Gew.-% betragt. Der
Hydrocracker wird als zweistufiger isothermer Festbettreaktor (R-3, R-4) modelliert, der bei
350 °C und 50 bar betrieben wird. Es wird ein Cz21+-Umsatz von 60 % angenommen, um ideales
Cracking zu gewabhrleisten, vergleiche Abschnitt Hydrocracking. Das Produkt wird in Gas- und
Flussigphase getrennt (F-2), und die nicht gecrackten langkettigen Kohlenwasserstoffe werden
in den Hydrocracker zuriickgefuhrt. Die Gasphase wird abgekihlt und die Mitteldestillate
werden abgetrennt (F-3), auf 1 bar entspannt und Uber eine sogenannte Preflash Drum (F-4)
zur Kolonne (K-A) geleitet. Der Einsatz einer Preflash Drum wird in der Literatur [40] empfohlen
und dient dazu einen Teil der Gase abzutrennen und so die Produkttrennung in der folgenden
Kolonne zu vereinfachen. Der Gasstrom des Flashbehalters (F-3) besteht zu einem grof3en
Anteil aus Wasserstoff und wird zur Verringerung der erforderlichen Elektrolyseleistung in den
Hydrocracker zurlickgefiihrt, wobei ein Anteil von 10 % auf 30 bar entspannt und zum Reformer
geleitet wird, um zu verhindern, dass sich CO2 und kurzkettige Kohlenwasserstoffe im
Hydrocracker anreichern.

Das gasférmige Produkt der Fischer-Tropsch-Synthese wird auf 30 °C abgekihlt, sodass in
einem Flash-Behélter Gas- und Flussigphase getrennt werden kénnen. Dabei werden der
Dichteunterschied sowie die unterschiedliche Polaritdt von Wasser und den
Kohlenwasserstoffen ausgenutzt, um das durch die Fischer-Tropsch-Synthese entstandene
Wasser abzutrennen. Der fliissige Kohlenwasserstoffstrom (vorrangig Cs bis Czo) wird in eine
weitere Preflash Drum (F-6) geleitet, in der ein Teil des Stoffstroms durch eine Entspannung
auf 1 bar verdampft wird. In der Kolonne werden anschlieRend alle Kohlenwasserstoffe mit einer
Kettenlange von C7 und kiirzer abgetrennt, da diese nicht fur die Produktion von synthetischem
Kerosin geeignet sind [41, 42]. Der Kolonne wird tber den Sumpf Wasserdampf zugefiihrt,
wodurch der Partialdruck der Kohlenwasserstoffe reduziert und so die Siedetemperaturen
gesenkt werden. Die Kolonne verflgt Uber zwei Stripper mit vier Stufen und eigener
Dampfzufuhr, jeweils fir die Kerosinfraktion und die Dieselfraktion, iber die die entsprechenden
Produkte abgezogen werden. Der in der Industrie Ubliche Seitenabzug fiir die Benzinfraktion
entfallt. Das Sumpfprodukt, bestehend aus langkettigen Kohlenwasserstoffen, wird zum
Hydrocracker zuriickgefuhrt.

Der gasfoérmige Kopfstrom der Kolonne wird mit den Gasstrémen der Flash-Behalter F-4 und
F-6 zusammengefiihrt. Zur Rezyklierung ist es erforderlich die Stréme wieder auf 30 bar zu

verdichten, allerdings besteht die Gefahr, dass sich Teile der Kohlenwasserstoffe wahrend der

Seite: 54 Konzeptstudie und Abschlussbericht



Verdichtung verflissigen und durch Tropfenschlag den Verdichter beschadigen. Daher werden
Uber eine Kombination aus einem mehrstufigem, zwischengekiihlten Verdichter (COMP-3) und
einem Flash-Behalter (F-7), die sich verflissigenden Kohlenwasserstoffe abgetrennt und lber
eine Pumpe (PU-2) auf einen Druck von 30 bar gebracht.

Anschlieltend werden die beiden Strome mit dem Gasstrom aus Behélter F-5, welcher aus CO,,
sehr kurzen Kohlenwasserstoffen sowie nicht reagietem CO und H» besteht,
zusammengeflhrt. An dieser Stelle wird ein kleiner Teil des Gasstroms (ca. 1 Gew.-%) als
Purge aus dem Prozess entfernt. Ein weiterer Teil des Gasstroms wird zuriick in den
Fischer-Tropsch-Reaktor gefiihrt® [22, 43]. Dadurch kann zum einen die Ausbeute des
Prozesses erh6ht werden und zum anderen wird die Temperaturfiihrung der stark exothermen
Fischer-Tropsch-Synthese erleichtert.

Der restliche Gasstrom wird dem autothermen Reformer zugefiihrt, um die zu kurzen
Kohlenwasserstoffe wieder in Synthesegas umzuwandeln und die Kohlenstoffausbeute des
Prozesses zu erhdhen. Dem Eduktstrom des Reformers wird Wasser zugefihrt, um die Gefahr
der Verkokung zu senken. Der Strom wird auf 900 °C aufgeheizt und unter Zufuhr von Oz in
den Reformer geleitet.

Die Sauerstoffmenge wird so geregelt, dass sich eine Produkttemperatur von 950 °C einstellt.
Der Produktstrom wird abgekihlt, sodass das enthaltene Wasser auskondensiert werden
kann (F-8). AnschlieRend wird ein kleiner Teil des Stroms (ca. 1 Gew.-%) als Purge aus dem
Prozess entfernt, wahrend der Rest zurlick in den Fischer-Tropsch-Synthese-Reaktor geleitet

wird.

Prozessbilanz Knapsacker Hiigel Greenfield (V1bFT)

Die Bilanz der Greenfield-Variante wird an die Randbedingungen (verfiigbare CO>-Menge) des
Standortes Knapsacker Higel angepasst, da diese fir die Untersuchung der
Hauptkonzeptvariante V1bFT erforderlich ist. Es ist mdglich, die Greenfield-Variante an einem
beliebigen Standort aufzubauen.

Als zentrale Randbedingung wurde der eingehende CO2-Massenstrom von 5760 kg/h (1,6 kg/s)
definiert. Damit ergeben sich die folgenden Material- und Betriebsmittelbilanzen. Die

Materialbilanz der Konzeptvariante V1bFT ist in Tabelle 2.6 gegeben.

3 Hinweis: Der Gasstrom besteht zu einem grofRen Anteil aus CO,. CO; verhéilt sich fiir die
Fischer-Tropsch-Synthese inert, solange ausreichend CO vorhanden ist. Es wird automatisch
so viel des Gasstroms in den Reaktor gefiihrt, dass sich im Eduktstrom ein Inertgasanteil von
25 Mol-% einstellt.
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Tabelle 2.6: Materialbilanz der Konzeptvariante VAbFT

Input Output
Kohlenstoffdioxid (CO2) 5760,00 kg/h Kohlenwasserstoffe 1794,39 kg/h
Wasserstoff (Hz) 897,20 kg/h davon Kerosinfraktion 70,2 %
Sauerstoff (O2) 753,64 kg/h davon Dieselfraktion 29,8 %
Wasser Purge
1238,13 kg/h 143,55 kg/h
(ohne Luftstrom)
Wasser 6711,03 kg/h

Die Betriebsmittelbilanz der Konzeptvariante V1bFT ist in Tabelle 2.7 aufgefihrt.

Tabelle 2.7: Betriebsmittelbilanz der Konzeptvariante V1bFT
Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung
Hochdruckdampf 1399,63
Mitteldruckdampf 27543,93
Niederdruckdampf 1076,64
Kihlwasser 19038,50
Kompressorkulhlung 2135,33
Heizung
Elektrische Begleitheizung 3445,23

Elektrizitat fur den Prozess
Kompressoren und Pumpen 3391,40

Elektrolyse* 153294,95

Power-to-Liquid-Wirkungsgrad der Konzeptvariante V1bFT

Damit ist der Power-to-Liquid Prozess vollstandig bilanziert und der Power-to-Liquid
Wirkungsgrad des Prozesses kann bestimmt werden. Dazu werden zunachst Uber die
Simulationssoftware die Heizwerte der produzierten Kerosinfraktion und der Dieselfraktion
berechnet. Dieser ergibt sich fiir die Kerosinfraktion zu 44,126 MJ/kg und flr die Dieselfraktion
zu 43,817 MJ/kg. Damit ergibt sich der PtL-Wirkungsgrad nach Gleichung (1) zu 49,35 %.

Dabei wird die erforderliche Energie zur Abtrennung und Aufbereitung des erforderlichen CO»

4 Mit einem Systemwirkungsgrad von 70 % bestimmt.
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bisher nicht berticksichtigt. Als Referenz wurde an dieser Stelle ein Wert von 3 MJ/kgcoz
gewahlt, welcher als reprasentativ fir eine moderne CO,-Abscheidung mittels
Monoethanolamin (MEA) [44-46] angesehen werden kann. Wird dieser Energiebedarf
beriicksichtigt, senkt sich der PtL-Wirkungsgrad entsprechend auf ungefahr 44,55 %. Durch die
Exothermie der FT-Synthese ist es mdglich die fiir die CO2-Aufbereitung erforderliche Energie
Uber die aus dem Prozess ausgekoppelten Betriebsmittel, wie z. B. den Mitteldruckdampf,
bereitzustellen. Dadurch kann eine negative Auswirkung auf den PtL-Wirkungsgrad minimiert
oder sogar vollstandig verhindert werden. Fur diese Prozesskonfiguration werden ungefahr
3,21 kg Kohlenstoffdioxid pro Kilogramm produzierte Kohlenwasserstoffe bendtigt. Dadurch
ergibt sich mit den angegebenen 3 MJ/kgco2 entsprechend ein thermischer Energiebedarf von
9,63 MJ pro Kilogramm Kohlenwasserstoffe fiir die Abscheidung des Kohlenstoffdioxids. Dieser
Energiebedarf kann durch die vom Prozess abgegebene Warme vollstdndig abgedeckt werden,

sodass sich wieder der urspriinglich berechnete Wirkungsgrad von 49,35 % ergibt.

2.3.3.2. CO2-basierte Methanolsynthese

Die Verfahrensanalyse zur CO.-basierten Methanolsynthese ist fiir diesen Bericht wie auch fiir
alle relevanten Prozesse in ein Greenfield-Verfahren und ein Brownfield-Verfahren aufgeteilt.
Das entwickelte Greenfield-Verfahren wird an dieser Stelle detailliert beschrieben. Die
Beschreibung des Brownfield-Falls findet in Abschnitt 2.3.4.3 statt.

Eine kurze Literaturstudie beschreibt die verwendeten Grundlagen und eine Ubersicht iiber
abgeschlossene bzw. laufende Projekte. Die CO.-basierte Methanolsynthese gilt als etablierte
und kommerzielle Technologie mit einem TRL von 8 bis 9. Methanol bietet die Mdglichkeit,
zahlreiche Wertschépfungsketten zu defossilisieren und steht somit im Interesse zahlreicher
Forschungsprojekte. In diesem Forschungsprojekt ist Methanol als Rohstoff fiir den Methanol-
to-Kerosene (MtK)-Prozess von besonderer Bedeutung. Sowohl technisch als auch
wirtschaftlich dient der im Vergleich zu FT oder MtK simple Methanolprozess als Benchmark fur

die genannten Verfahren.

Nach der kurzen Einleitung wird im Folgenden kurz auf die Grundlagen der Methanolsynthese
eingegangen, bevor die Verfahrensanalyse ausgearbeitet wird. Die COz-basierte
Methanolsynthese kann mit den klassischen Reaktionsgleichungen nach Bertau [47]
beschrieben werden. Das Reaktionssystem wird durch die Hydrierungen von CO und CO: nach
Gleichung (13) und (14) im Prinzip vollstandig abgebildet. Zusatzlich lauft die r'WGS-Reaktion
simultan zu den beiden Methanolbildungsreaktionen ab (siehe Gleichung (15)).
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CO-Hydrierung: CO + 2H; = CH3;0OH ArHO%05 = -90.6 kJ mol™! (13)
CO;-Hydrierung: CO; + 3H; = CH3OH + H,0O ArHO%gs = -49.5 kJ mol! (14)

rWwGs: CO2 +H2 = CO + H0O ArH %95 = 41.2 kJ mol”! (15)

Die Bildungsenthalpien sind von Chen et al. [48] Gbernommen. Konventionell wird Methanol auf
Basis von Synthesegas hergestellt und es wird vorwiegend nach Gleichung (13) auf Basis von
CO gebildet. Gleichung (14) offenbart den wesentlichen Unterschied, wenn die verwendete
Kohlenstoffquelle vorwiegend aus CO. besteht. Die erhohte Wasserbildung durch die
Hydrierung von CO:; ist eine zentrale Herausforderung der COz-basierten Methanolsynthese.
Gleichzeitig wird noch zusatzliches Wasser durch die rWGS-Reaktion gebildet, da der
Frischgasstrom vorwiegend aus Hz und CO; besteht. Die allgemeinen Prozesseigenschaften
der COz-basierten Methanolsynthese werden von Tabelle 2.8 zusammengefasst.

Tabelle 2.8: Prozesseigenschaften der CO2-basierten Methanolsynthese

H2:CO, Druck Temperatur Katalysator Nebenprodukte Quellen
molar bar °C - ppm -

3/4-10 69-80  240-250 CuO/ZnO/Al,03 Wasser [49-51]

Cu/ZnO/ZrO,/ Alkohole (<390)
AlL,O3/SiO; Methylformiat (<460)
Esther

Nachdem nun die Grundlagen flr die Prozessentwicklung gelegt wurden, kann das entwickelte
Verfahren beschrieben und analysiert werden. Das in der Simulationssoftware entwickelte
VerfahrensflieRbild ist in Abbildung 2.10 dargestelit.

Die CO2-basierte Methanolsynthese beginnt mit der Konditionierung der Edukte, d. h. der
Betriebsdruck der Edukte muss auf den Reaktionsdruck angehoben werden. Wasserstoff wird
mit den Randbedingungen von 10 bar und 25 °C in den Prozess eingeleitet. Es wird
angenommen, dass das CO. nach dem Abscheideverfahren bei 1,5 bar und ebenfalls 25 °C
vorliegt. Fur beide Edukte steht jeweils ein separater Verdichter zur Verfigung (COMP-1 und
COMP-2). Die beiden Verdichter sind mehrstufig ausgefiihrt (4-Stufen), wobei die
Verdichtungsverhaltnisse unter 3 eingehalten werden (1,7 und 2,7). Die einzelnen Stufen der
Verdichter werden gekiihlt, sodass eine Stufenausgangstemperatur von 28 °C eingehalten
werden kann. Durch diese MalRnahme verringert sich deutlich die zu leistende elektrische Arbeit

fir die Kompression der Medien. Eine Ausnahme bildet hierbei die letzte Stufe, welche
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adiabatisch betrieben wird. Auf diese Weise besitzen die vorgemischten Edukte bereits eine

Temperatur von ca. 90 °C.

Split-3

H,
COMP-1
51 | k-1 Methanol
H1  H2 i
CO, H-6 Wasser
COMP-2 H-7

Abbildung 2.10:  Vereinfachtes ProzessflieRbild der modellierten Methanolsynthese

Die Reaktionstemperatur betragt allerdings 250 °C und fir den Reaktoreintritt sind 230 °C
vordefiniert. Daher werden die Edukte durch den Warmestrom der Produkte vorgewarmt. Der
Warmedbertrager H-1 ist so ausgelegt, dass er bis an die Phasengrenze der Produkte abkiihlt.
Die restliche Warme wird vom Warmetubertrager H-2 zugefihrt. Die Warmeubertrager H-3 und
H-4 kihlen den Produktstrom auf 90 °C ab und der Produktstrom kondensiert dabei teilweise
aus.

Der mehrphasige Produktstrom kann anschlieRend im Behalter F-1 aufgetrennt werden. Der
Kopfstrom von Behalter F-1 besteht vorwiegend aus CO; (ca. 72 wt.%), Hz (ca. 15 wt.%) und
CO (ca. 4 wt.%). Ein kleiner Anteil an Methanol und Wasser wird allerdings auch hier rezykliert.
Fir die Rezyklierung des Kopfstroms von Behdalter F-1 muss die zuvor eingestellte
Druckdifferenz der Drossel V-1 lberwunden werden. Diese Aufgabe erfiillt der Verdichter
COMP-3. Ein kleiner Anteil (0,1 wt.%) aller Rezyklierstréme im modellierten Verfahren werden
abgetrennt und der Abgasnachbehandlung durch eine Fackel (T-1) zugefihrt. Auf diese Weise
kann die Anreicherung von ungewtinschten Nebenprodukten verhindert werden und gleichzeitig
wird die Konvergenz der Simulation deutlich verbessert.

Der Sumpfstrom von Behéalter F-1 wird durch die Drossel V-2 auf 1 bar entspannt. Nach dem
Warmetauscher H-5 besitzt das Rohprodukt eine Temperatur von ca. 55 °C und wird in den
nachsten Behalter F-2 eingeleitet. Da nun eine neue Temperatur und ein neuer Druck im
Gemisch vorliegen, liegt auch ein neues Phasengleichgewicht vor, welches fur die
Produktaufbereitung genutzt werden kann. Das Kopfprodukt von Behalter F-2 beinhaltet zwar
mit etwa 55 wt.% CO2 immer noch einen hohen Anteil an ungenutzten Edukten, allerdings auch

mit ca. 40 wt.% Methanol einen hohen Produktanteil. Dadurch dass auch noch ein Anteil von
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ca. 5 wt.% Wasser in diesem Kopfstrom enthalten sind, muss der Verdichter COMP-4 mit einer
Flussigkeitsabscheidung nach jeder Stufe ausgestattet sein. Die flissige Phase aus dem
Verdichter COMP-4 wird in diesem Fall im inneren Kreislauf mit dem Behalter F-2 rezykliert.
Der gasférmige Ausgangsstrom aus dem Verdichter COMP-4 wird dem Reaktorfrischgas
zugefihrt. Der Sumpfstrom des Behalters F-2 enthalt in dieser Simulation ca. 35 wt.% Wasser
und 65 wt.% Methanol.

Die weitere Produktaufbereitung tibernimmt die Kolonne C-1. Der Produktstrom wird vor dem
Eintritt in Kolonne C-1 durch den Warmedibertrager H-6 auf 80 °C vorgewarmt. Die Kolonne C-1
ist mit 30 Stufen ausgefiihrt. Das Produktwasser verlasst die Kolonne mit einem Massenanteil
von 99,9 %. Das Methanol besitzt beim Austritt aus dem Kopfstrom der Kolonne C-1 einen
Massenanteil von 99,73 %. Ein Teil COz ist hier noch im flissigen Methanol geldst. Aus diesem
Grund wurde eine letzte Produktaufbereitung durch den Behélter F-3 in das Verfahren integriert.
Da im abgetrennten Kopfstrom des Behélter F-3 allerdings vorwiegend Methanol vorliegt, wird
dieser Strom in den Behalter F-2 zurlickgefiihrt. Der finale Produktstrom besitzt letztlich einen
Massenanteil an Methanol von 99,9 %. Die IMPCA-Norm [52] fur die Qualitadtsstandards von
weltweit gehandeltem Methanol sieht eine Produktreinheit bezogen auf den trockenen Zustand
von 99,85 % vor. In dieser Prozessanalyse wird eine Reinheit bezogen auf den trockenen
Zustand von 99,92 % erreicht und damit gilt die IMPCA-Norm als erfiillt.

Der hier beschriebene Prozess zeigt alle notwendigen Verfahrensschritte und ermdglicht eine
weitere detaillierte Auslegung der Methanolsynthese mithilfe einer Pinch-Analyse. Die Pinch-
Analyse wurde in Abschnitt 2.3.1.3 bereits als Methodik zur Prozessoptimierung eingefuhrt. Die
folgende Pinch-Analyse gilt im gesamten Bericht als Beispiel fir die Prozessoptimierung aller
zusammenhangenden Prozessmodellierungen nach den in Abbildung 2.5 definierten
Schnittstellen. Fur die weiteren Verfahrensanalysen wird auf eine Darstellung der Pinch-
Analyse verzichtet

Die Pinch-Analyse beginnt mit der Zusammenstellung aller Warmestréme, d. h. alle im Prozess
abgekihlten und aufgeheizten Strome werden nach ihren Temperaturen und
Warmekapazitdten bzw. -strdbmen zusammengefasst. Die Zusammenfassung der
Warmestrome in ein Kurvendiagramm wird Warmestromprofil oder engl. ,composite curves®
genannt. Diese Darstellung ist in Abbildung 2.11 zu sehen. Die hei3en Stréme sind in Abbildung
2.11 rot und die kalten Stréme blau markiert. Es ist zu erkennen, dass die kalten Stréme im
Warmeprofil der Methanolsynthese vollstdndig unterhalb der heilen Strome liegen. Dieses
Verhalten indiziert, dass eine vollstdndige Warmeintegration in dem entwickelten Verfahren
maoglich ist. Fur die erfolgreiche Warmeubertragung muissen zusatzlich noch die minimalen
Temperaturdifferenzen der Warmeubertrager eingehalten werden (siehe Abschnitt 2.3.2).
Zudem ist in der Realitat eine Uberschneidung (Beriihrung) der Kurven auf Grund der Existenz

des 2. Hauptsatzes der Thermodynamik nicht méglich.
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Abbildung 2.11:  Pinch-Analyse aller heien und kalten Stréme der CO2-basierten Methanolsynthese

Eine mdglichst systematische Vorgehensweise der Verschaltung der Stréme fihrt von den
hohen Temperaturen zu den niedrigeren (Ansatz am Pinchpunkt). Das auf diese Weise
optimierte Warmeubertragernetzwerk ist in Abbildung 2.12 in das Prozessfliebild der
Methanolsynthese eingetragen.
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Abbildung 2.12:  Prozessflie3bild der warmeintegrierten Methanolsynthese mit Betriebsmitteln.

Die durch die beschriebene Pinch-Analyse optimierte Methanolsynthese kann nun bilanziert
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und mittels der in Abschnitt 2.3.1.2 eingefiihrten Kennziffern bewertet werden. Tabelle 2.9 und

Tabelle 2.10 fassen die resultierenden Massen und Energiebilanzen der Greenfield-Variante

zusammen.
Tabelle 2.9: Massenbilanz der ausgelegten Methanolsynthese in der Greenfield-Variante
Eingangsstrome in kg/h Ausgangsstrome
H> 791,67 Methanol 4180,1
CO; 5760 Wasser 2353,6
Luft 219,15 Abgas 235,936
Tabelle 2.10: Energiebilanz der ausgelegten Methanolsynthese in der Greenfield-Variante mit
Betriebsmitteln
Parameter Einheit Wert
Elektrolyse MW, 37,69
CO,-Abtrennung MW, 4.8
Syntheseleistung MW, 23,13
Elektr. Hilfsarbeit MW, 1,55
MD-Dampf MWi, 1,864
Kuhlleistung (Luft) MWin 2,99

In der Prozessbewertung zeigt die Methanolsynthese mit einem PtL-Wirkungsgrad von
ca. 52,6 % eine sehr effiziente Umwandlung. Der Gesamtwirkungsgrad der PtL-Anlage kann
durch eine erweiterte Warmeintegration zwischen Methanolsynthese und CO2-Abscheidung auf
ca. 54,7 %° gesteigert werden. Mit dem Ziel, die Abhangigkeiten der Prozessbewertung
genauer herauszuarbeiten, wurde eine Parameterstudie zum PtL-Wirkungsgrad des

Gesamtsystems durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 2.13 dargestellt.

5 Die hier angegebenen Wirkungsgrade gelten nur unter den folgenden Randbedingungen: Wasserstoff
wird mit 10 bar und 25 °C in den Prozess eingeleitet. Es wird angenommen, dass das CO2 nach dem
Abscheideverfahren bei 1,5 bar und ebenfalls 25 °C vorliegt. Des Weiteren wird ein Systemwirkungsgrad
der Elektrolyse von 70 % und ein spezifischer Energiebedarf zur CO2-Abscheidung von 3 MJ/kgco2
angenommen.
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Abbildung 2.13:  Parameterstudie zum PtL-Wirkungsgrad der Produktionsanlage in Abhangigkeit der

gewahlten Technologien zur Elektrolyse und CO2-Abscheidung.

Der in diesem Projekt definierte Basisfall, welcher auf der hier dargestellten Parametrisierung
beruht, ist in dieser Einordnung dem Betriebsbereich der HTEL zuzuschreiben. PEM und AEL
besitzen einen Losungsbereich bis ca. 68 %, was in diesem Beispiel zu Wirkungsgraden von
ca. 50 % fihrt. Der Einfluss der CO.-Abscheidung gewinnt mit steigender Effizienz der
Elektrolyse an Bedeutung und der Ldsungsraum weitet sich. Bezogen auf 70 %
Elektrolysewirkungsgrad kann eine Spannweite in Abhangigkeit der Parametrisierung der CO»-
Abtrennung von ca. 15 %-Punkten ausgemacht werden.
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2.3.3.3. Methanol-to-Kerosene (MtK)

Die Konzeptvariante V1bMtK wurde in Anlehnung an die Konzeptvariante V1aFT (vergleiche
hierzu auch Kapitel 2.3.4.1) fur den gleichen CO2-Massestrom wie aus der Klarschlamm-
Monoverbrennungsanlage am Standort Knapsacker Hugel konzipiert. Diese Variante stellt das
entsprechende Gegenstiick zur Variante V1aFT dar. Das vereinfachte Produktionsdesign ist in
Abbildung 2.14 visualisiert.
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Abbildung 2.14:  PtL-Produktionskette fir die Greenfield-Analyse zum MtK-Verfahren (V1bMtK)

Der MtK-Prozess ist ein Gesamtprozess, welcher aus der Kombination verschiedener
Einzelprozesse resultiert. Diese Prozesse umfassen den Methanol-to-Olefins-Prozess (MtO)
eine Oligomerisierung der Olefine und eine anschlieRende Hydrierung der olefinischen
Kohlenwasserstoffe [7, 8]. Wahlweise kann dem MtO-Prozess eine Synthese von Dimethylether
(DME) aus Methanol vorgelagert sein, um die Exothermie des MtO-Prozesses zu reduzieren
[53]. In den 1980er Jahren schlug Mobil (heute: ExxonMobil) erstmals die Kombination der
Prozesse MtO und Mobil Olefin to Gasoline and Destillate vor, um damit synthetische Kraftstoffe
zu erzeugen [10]. In den 2000er Jahren folgt dann Lurgi, die im MtSynfuels-Prozess die
Kombination des eigenen Methanol-to-Propylene-Prozesses mit dem Conversion of olefins to

diesel and gasoline fuel-Prozess vorschlagen [11].

Zunachst werden an ZSM-5 Katalysatoren die bereitgestellten Oxygenate (Methanol und/oder
DME) zu leichten Olefinen (C2-Cs) umgewandelt. Diese Olefine werden dann in der
Oligomerisierung zu Olefinen hoherer Kettenlange oligomerisiert. Innerhalb dieses Teilschritts
herrscht eine grof3e Flexibilitat hinsichtlich des Produktspektrums, welches sich priméar tber die
Betriebsparameter Druck und Temperatur einstellen Iasst. Der Betriebszustand, welcher zu
hoher Ausbeute an Destillat — wozu auch die Kerosin-Fraktion z&hlt — flihrt, umfasst Driicke
zwischen 40 und 100 bar und Temperaturen zwischen 190 und 310 °C [54]. Auch in der

Oligomerisierung werden Zeolith-Katalysatoren, vorzugsweise ZSM-5, eingesetzt [55].
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Aufgrund seiner Porenstruktur limitiert dieser Katalysator das Seitenkettenwachstum, welches,
nach anschlielender Hydrierung der langkettigen Olefine, zu einer Cetanzahl des Produktes
zwischen 50 und 55 fihrt [10, 11, 56]. Das so entstandene Produkt besteht dann zu tber 90 %
aus Isoparaffinen. Je nach Betriebsweise kann das Produkt gewisse Mengen an Aromaten
enthalten [8]. Die erwahnten Teilprozesse des MtK-Prozesses weisen separat betrachtet einen
hohen technologischen Reifegrad (TRL 7-9) auf. Der Gesamtaufbau der erwahnten
Teilprozesse in einer Demonstrationsanlage ist jedoch bisher nicht erfolgt, weshalb die
technische Reife des Gesamtprozesses gegeniiber den Einzelprozessen nach unten abweicht.
[57] Der auf diese Weise hergestellte Flugtreibstoff verfligt derzeit lGber keine Zertifizierung.
Dies gilt sowohl fiir den Einsatz als vollsynthetischer Kraftstoff als auch fiir eine Beimischung
zu konventionellem Flugtreibstoff als sogenannter Drop-In [58]. Zur Verdeutlichung und
Visualisierung der Teilprozesse und der Verschaltung zum gesamten MtK-Prozess ist in

Abbildung 2.15 ein schematisches BlockflieBbild des Gesamtprozesses dargestellt.

»
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Abbildung 2.15: Schematisches Blockflie3bild des MtK-Prozesses.

Zunachst wird das Methanol einer DME-Synthese zugefiihrt. Das hier eingesetzte Methanol
kann im Kontext des Gesamtprojektes als das Methanol gesehen werden, welches zuvor in der
Methanolsynthese hergestellt worden ist. Die Gleichgewichtsmischung aus Methanol, DME und
Wasser tritt dann in eine Olefinsynthese ein, in der hauptsachlich kurzkettige Olefine erzeugt
werden. Diese kurzkettigen Olefine werden anschlieRend in einer Oligomerisierung zu
langerkettigen Olefinen oligomerisiert. Die langkettigen Olefine (>10 C-Atome) werden
anschlieBend einer Hydrierung zugefiihrt, in der sie durch die Zugabe von Wasserstoff hydriert
werden. Danach erfolgt die Trennung in eine Kerosinfraktion und eine Dieselfraktion. Die leichte
Fraktion wird in eine LPG- und Benzinfraktion aufgetrennt, wobei ein Anteil der Benzinfraktion
in den Einlass der Oligomerisierung rezykliert wird.

Wegen der Vielzahl unterschiedlicher Molekile sind zudem die mdéglichen Reaktionen und
dadurch auch die Anzahl der daraus resultierenden Reaktionsgleichungen sehr hoch. Geman
Zech et al. [57] kdnnen die relevanten Reaktionen in vereinfachter und verallgemeinerter

Schreibweise wie untenstehend dargestellt werden. Die Anzahl an Methylgruppen n variiert
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dabei je nach Kettenlange der beteiligten Kohlenwasserstoffe.

DME-Synthese 2 CH3;OH —  CH3-O-CHs + H.0 (16)
Olefinsynthese CH3-O-CHj3 —  (CH2)2 + 2 Hx0 (17)
Oligomerisierung 0,5n(CH)2 —  CnHan (18)
Hydrierung CnHzn + H2 —  CpHane2 (19)

Nachdem zunéachst in Abbildung 2.15 ein schematisches BlockflieRbild vorgestellt worden ist
und im Anschluss daran die ablaufenden Reaktionen eingefiihrt worden sind, findet im
Folgenden die detaillierte Beschreibung und Erlduterung des entwickelten FlieRbildes des MtK-
Prozesses statt. Aus Darstellungsgrinden ist der Gesamtprozess in zwei Abbildungen
aufgeteilt. In der Umsetzung ist es jedoch ausdriicklich so, dass die vollstandige und
zusammenhangende Produktionskette durch Prozesssimulationen abgebildet wird. Abbildung
2.16 umfasst die DME-Synthese und die Olefinsynthese. Die Oligomerisierung und Hydrierung

sowie eine umfangreiche Produkttrennung folgen in Abbildung 2.17.

Olefine
> >

Methanol

P101 R101  H101

H107  P102 Wasser

Abbildung 2.16: ProzessflieRbild der DME- und der Olefinsynthese. Diese Synthesen sind der

erste Teil des MtK-Prozesses.

Zu Beginn des Prozesses wird Methanol bei 25 °C und 1 bar in den Prozess gegeben. Dieses
wird im Anschluss auf den Reaktionsdruck der DME-Synthese von 3,1 bar verdichtet. Die
Reaktion des Methanols in eine Gleichgewichtsmischung aus DME, Wasser und Methanol
findet in einem adiabaten Festbettreaktor (R101) statt, den das Gemisch mit 359 °C verlasst.
Dem Gemisch wird im Anschluss aus dem Prozess rezykliertes Wasser zugegeben. Dieses hat
die Funktion, die Reaktionstemperatur in den folgenden adiabaten Hordenreaktoren (R102) zu
beschranken. Die Hordenreaktoren haben eine begrenzte Standzeit und missen aufgrund der
Deaktivierung des verwendeten Katalysators regelmaRig regeneriert werden. Aus diesem

Grund wird die Umsetzung so realisiert, dass drei baugleiche Hordenreaktoren
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parallelgeschaltet sind, von denen sich zwei im Betrieb und einer im Regenerationszyklus
befindet. Hauptbestandteile des aus R102 austretenden Gemisches sind das Nebenprodukt
Wasser und kurzkettige Olefine wie Propen, Buten und Penten. Zur Temperierung des Reaktors
wird der Reaktoraustritt direkt in einem Splitter aufgeteilt, gekihlt und dem Reaktor wieder
zugefihrt. Im Anschluss daran befindet sich der Teil des in Abbildung 2.16 gezeigten
Teilprozesses, welcher fiir die Produkttrennung sorgt. Dieser besteht neben Warmedbertragern
und Verdichtern auch aus den Behéltern (Flashs) F101, F102 und F103. Hauptaufgabe dieser
Behalter ist es, das Wasser aus dem Reaktionsprodukt des Reaktors R102 abzutrennen. Von
dem in F102 und F103 abgetrennten Wasser wird wiederum ein Teil in den Reaktor R102
rezykliert. Der rezyklierte Wasserstrom hat die Aufgabe, die Temperatur im Reaktor in dem
gewunschten Temperaturfenster zu halten und belduft sich auf ca. 16 % des gesamten
abgetrennten Wassers. Dartber hinaus ist auf Basis von Literaturdaten die Bedingung fir die
Trennung der Olefine definiert worden, so dass diese maximal 0,5 Gew.-% Wasser enthalten,
bevor sie der Oligomerisierung zugefiihrt werden [55, 59].

Die bereitstehende und weitestgehend entwasserte Olefinmischung steht nun zur
Oligomerisierung bereit und ist darstellungsmafig am rechten Rand in Abbildung 2.16 mit der
Bezeichnung ,Olefine* eingetragen. Die weitere Beschreibung der Prozesssimulation erfolgt

Anhand von Abbildung 2.17, welche mit den Ubergebenen Olefinen am linken Rand beginnt.

Purge
D201

P203 LPG

P202
H209

F\[ 1 3 K203 Wasser

Benzin

H208

Olefine

V201 R201  VE201po04

H202 R202

Kerosin

Diesel

Abbildung 2.17:  ProzessflieRbild der Oligomerisierung, des Hydrotreatings und der Auftrennung in die

Produkte. Diese Prozessschritte sind Teil 2 des gesamten MtK-Prozesses.
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Abbildung 2.17 zeigt somit den zweiten Teil des MtK-Prozesses: Die Oligomerisierung der
Olefine, das Hydrotreating und die Auftrennung in die einzelnen Produktfraktionen. Die
Mischung kurzkettiger Olefine wird zunachst im Verdichter V201 von 3 auf 60 bar verdichtet.
Der Verdichter besitzt 4 Stufen, um ein Verdichterverhaltnis von drei pro Stufe nicht zu
Uberschreiten. Die auf 60 bar verdichtete Olefinmischung wird mit einem vergleichsweise
geringen Recyclingstrom der Benzinfraktion vermischt und tritt dann in den Reaktor R201 zur
Oligomerisierung ein. Reaktor R201 bildet die drei adiabaten in Reihe geschalteten Reaktoren,
zwischen denen das Reaktionsgemisch jeweils mittels Warmeulbertrager gekuhlt wird, im
Modell ab. Da die Reaktionen zur Oligomerisierung vergleichsweise langsam ablaufen, kdnnen
diese Uber adiabate Reaktoren kontrolliert werden und es herrschen moderate
Temperaturdifferenzen zwischen Reaktoreintritt sowie Austritt von maximal ca. 30 K [60]. Aus
Griinden einer besser umsetzbaren Modellierung ist die zwischengekuiihlte Reaktorkaskade aus
drei adiabaten Reaktoren als isothermer Reaktor mit einer Betriebstemperatur von 240 °C
umgesetzt worden.

In der spateren 6konomischen Analyse wird die Reaktorkaskade beriicksichtigt. Die bei der
Oligomerisierung (und etwaiger Hydrierung) entstehenden Mengen und Eigenschaften der
einzelnen Fraktionen (LPG, Benzin, Kerosin, Diesel) sind aus Liebner und Wagner [11]
entnommen worden. Mit Hilfe weiterer Literatur sind die einzelnen Fraktionen im nachsten
Schritt als Gruppen verschiedener Stoffe konkretisiert worden. So sind beispielsweise flir die
Kerosin- und Dieselfraktion Isoolefine (vor der Hydrierung zu Isoparaffinen) der Kettenldngen
von 10 bis 20 C-Atomen gewahlt worden [61, 62]. Die soeben beschriebenen langkettigen
Isoolefine verlassen im weiteren Verlauf Kolonne K201 im Sumpf und werden anschlieend in
Reaktor R202 zu Isoparaffinen hydriert. Dazu wird zusatzlicher Wasserstoff in einem
dreistufigen Verdichter (V201) verdichtet und im Uberschuss in den Prozess gegeben, wodurch
eine ausreichende Hydrierung im isothermen Reaktor R202 sichergestellt ist. Die
Betriebsparameter wurden so gewabhlt, dass die langkettigen Isoolefine unter der Zugabe von
Wasserstoff zu Isoparaffinen umgewandelt werden. In F201 wird anschlieBend eine Trennung
des Uberschissigen Wasserstoffs von den Isoparaffinen durchgefiihrt und der Wasserstoff
rezykliert und wieder dem Reaktor R202 zugefuhrt. Um den Gehalt leicht-flichtiger
Komponenten weiter zu minimieren, wird mit F202 noch ein weiterer Behalter eingesetzt. Der
am Boden des Behdlters abgezogene Strom wird im Anschluss der Kolonne K202 zugefihrt
und in die Kerosinfraktion und die Dieselfraktion aufgeteilt. Die leichte in der Oligomerisierung
(R201) entstehende Fraktion verlasst die nachgeschaltete Kolonne K201 uber den Kopf und
wird im Anschluss der Kolonne K203 zugefiihrt. Dort findet die Trennung der in Vergleich zu
den schwereren Fraktionen massenmaRig deutlich geringeren leichten Fraktion statt, welche
dort in eine Benzin- und eine LPG-Fraktion aufgetrennt wird. Von der Benzinfraktion im Sumpf

der Kolonne K203 werden ca. 30 Gew.-% vor der Oligomerisierung in den Strom der gemischten
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Olefine zuriickgefiihrt. Die beiden flissigen Fraktionen Benzin (Sumpf) und LPG (Kopf) treten
nach der Auftrennung in K203 anschlieend in die Dekanter D201 und D202 ein, um den
Wasseranteil der Fraktionen herabzusenken, bevor sie auf 25 °C temperiert und aus dem
Prozess herausgefihrt werden. Nun erfolgt die Bilanzierung und die anschlieRende Bewertung
anhand zuvor eingeflihrter KenngréRen aus Abschnitt 2.3.1.2. Die am MtK-Prozess beteiligten

Stoffstrome sind in Tabelle 2.11 zusammengestellt.

Tabelle 2.11: Materialbilanz fur den MtK-Prozess

Input Output

Methanol 4176,90 kg/h Kerosin 850,98 kg/h

Wasserstoff (H.) 17,42 kg/h Diesel 694,87 kg/h
Benzin 192,68 kg/h
LPG 162,71 kg/h
Wasser 2284,21 kg/h
Purge 2,09 kg/h

Kohlenstoffablagerungen 6,77 kg/h

Neben den in Tabelle 2.11 direkt an den Reaktionen beteiligten Komponenten lassen sich auch

die bendtigten Betriebsmittel des Prozesses bilanzieren (siehe Tabelle 2.12).

Tabelle 2.12: Betriebsmittelbilanz des MtK-Prozesses
Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung
Hochdruckdampf -
Mitteldruckdampf 233,93
Niederdruckdampf 776,94
Kihlluft 7479,24
Kuhlwasser 994,79
Kahimittel 1 181,93

Elektrizitat fiir den Prozess

Kompressoren und Pumpen 717,36

Die in Abschnitt 2.3.1.2 eingefihrten Kennziffern kdnnen nun mit Hilfe der Bilanzen ermittelt
werden. Dabei betragt der Power-to-Liquid Wirkungsgrad 46,9 %, der chemische
Umsetzungsgrad 89 % und der Anlagenwirkungsgrad 87,3 %.

Konzeptstudie und Abschlussbericht Seite: 69



2.3.3.4. Methanol-to-Gasoline (MtG)

Die Herstellung von Benzin aus Methanol war die erste kommerzielle Umsetzung der Methanol-
zu-Kohlenwasserstoff Synthese mit der urspringlichen Motivation, aus abgelegenen
Erdgasvorkommen uber das Zwischenprodukt Methanol, ein héherwertiges und einfach zu
transportierendes Produkt zu erzeugen [63]. Das BlockflieRbild der Anlage zeigt Abbildung 2.18.
Methanol wird bei 300-320 °C und 26-27 bar zuerst in einem adiabaten Festbettreaktor zu einer
Gleichgewichtsmischung bestehend aus Dimethylether (DME), Methanol und Wasser
umgewandelt. Die Gleichgewichtsmischung wird zusammen mit zurlick gefiihrten leichten
Gasen bei 350-420°C und 19-23 bar in einem adiabatischen Festbettreaktor in
Kohlenwasserstoffe mithilfe des ZSM-5 Katalysators umgesetzt. Im Anschluss wird das Produkt
in den Recyclestrom, einen aus leichten Kohlenwasserstoffen bestehenden Purgestrom (engl.
Purge), Wasser und die gewiinschte Kohlenwasserstoffmischung aufgeteilt, welche zu
80 Gew.-% aus der gewlinschten Cs-C1o Benzinfraktion besteht [63]. Dabei ist Durol (1,2,4,5-
Tetramethylbenzol) das aufgrund der Formselektivitdt des ZSM-5 Katalysators grofite Molekdl,
welches diesen verlassen kann [63]. Dieses ist aufgrund des niedrigen Schmelzpunktes von
79 °C eine unerwlinschte Komponente, welche eine zusatzliche Aufbereitung des Rohbenzins

zwingend nétig macht [63].

— Purge
Recycle
:Methanol Dimethyl Conversion | Product Raw
Ether Reactor Reactor Separator (;asc.linéP
Water

Abbildung 2.18: Schematisches ProzessflieRbild der konventionellen MtG-Synthese nach
Schmidt, Reichelt [63].

Abbildung 2.19 zeigt das fiir das Projekt entwickelte VerfahrensflieBbild der MtG-Synthese.
Dieses besteht aus den Teilverfahrensschritten Kohlenwasserstoffsynthese aus Methanol im
R-MtG Reaktor, Aufbereitung des Reaktorproduktes in Destillationskolonnen T-1 und T-2, sowie
der Wiederverwertung der leichten Gase in einer Reformer-Einheit, welche Methanol im R-
MeOH aus dem entstandenen Synthesegas produziert. Im Teilverfahrensschritt der
Kohlenwasserstoffsynthese aus Methanol wird das im Gegensatz zur vorgestellten, klassischen
MtG-Synthese weiterentwickelte Verfahren von Seifert, Meyer [64] und Stahlschmidt [65]
verwendet. Gegenuber dem konventionellen Verfahren von ExxonMobil aus den 1980er Jahren
[63] ermdglicht das gezeigte MtG-Verfahren eine direkte Synthese von Benzin aus Methanol

ohne das Zwischenprodukt Dimethylether. Dies wird durch einen isothermen Reaktor mit
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Salzschmelzekreislauf und einem modifizierten ZSM-5 Katalysator erreicht [66-68]. Indem die
Temperatur im Reaktor innerhalb eines kleinen Fensters von 290-320 °C gehalten wird, kann
Benzin mit héherer Klopffestigkeit und geringerem Durolgehalt hergestellt werden, was die
Nachbehandlung im Vergleich zum konventionellen Konzept reduziert [66]. Eine Pilotanlage mit
dieser Technologie mit einer Kapazitat von 120 I/h Benzin wird seit 2010 betrieben, was einem
TRL von 7-8 entspricht.

Im abgebildeten Prozess wurden die verdffentlichten Produktzusammensetzungen des MtG-

Reaktorproduktes [65] genutzt.

0O; Steam

c1 Reformer
Purge 1 Purge 2

c-3

Methanol

C-ATR R-MeOH

=

Gasoline

S

MeOH-Recycle via Reformer

Abbildung 2.19:  Entwickeltes VerfahrensflieRbild der MtG-Synthese, basierend auf dem von Seifert,
Meyer [64] und Stahlschmidt [65] vorgestellten Verfahren, kombiniert mit einer
Reformierung der leichten Gase nach Schemme [13]

Methanol wird auf den Reaktordruck von 6,5 bar verdichtet, anschlieRend verdampft und
mithilfe des Produktstromes des MtG-Reaktors erwarmt. Im MtG-Reaktor erfolgt anschlieflend
bei konstanten 300 °C [68] die exotherme Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen.
Uberschiissige Warme wird durch die Erzeugung von Hochdruckdampf abgefiihrt. Das Produkt
wird anschlieRend im Dreiphasentrenner V-1 in leichte Gase, eine flissige Rohbenzinfraktion
und eine Methanol-Wasserfraktion bei 10 °C getrennt. Die leichten Gase werden durch den
Kompressor C-1 rezykliert. Aus der Rohbenzinfraktion wird in Kolonne T-1 das Zielprodukt
Benzin Gber den Sumpf gewonnen. Zielvorgabe der Modellierung von T-1 ist ein Dampfdruck
des Produktes von 60 kPa, was den Grenzwert zwischen Sommer- und Winterbenzin darstellt.

Die am Kopf von T-1 abgetrennten leichten Gase werden der Reformer-Einheit zugefihrt. Die
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Methanol-Wasserfraktion aus V-1 wird auf 1 bar entspannt und in Kolonne T-2 in eine
Methanolfraktion und Wasser getrennt. Da die Methanolfraktion ebenfalls leichtsiedende
Komponenten wie DME enthélt, wird diese im Behalter V-2 bei 30 °C in eine Gas-und
Flissigphase aufgetrennt, welche jeweils entweder Uber den Kompressor C-2 oder die
Pumpe P-1 zum Reaktor zurlickgefiihrt werden. Analog zum Konzept von Schemme [13] wird
das Purgegas in einem autothermen Reformer zu Synthesegas umgesetzt. Nach Abtrennung
von Wasser wird dieses Synthesegas auf die Reaktionsbedingungen von 100 bar und 200 °C
gebracht. Der Methanolreaktor wird mithilfe eines Gleichgewichtsreaktors modelliert. Das sich
somit im chemischen Gleichgewicht befindende Reaktorprodukt wird im Behalter V-4 in Gas-
und Flissigphase getrennt. Die Flissigphase aus Behalter V-4 wird in Kolonne T-3 von
restlichen leichten Gasen getrennt, die als Purge 2 das System verlassen. Der zu 99,995 Vol.-%
aus Methanol bestehende Sumpfstrom der Kolonne T-3 wird abschlieRend zur MtG-Synthese
zuriickgefihrt.

Nachdem der MtG-Prozess nun beschrieben worden ist, wird naher auf eine mdgliche
Optimierung des Verfahrens durch den Einsatz eines Reformers eingegangen. Dieser Ansatz
zur Optimierung ist in Abschnitt 2.3.1.3 vorgestellt und detailliert beschrieben.

Die Gesamt- und Kohlenstoffausbeuten des Produktes Benzin sind bezogen auf die
beschriebenen zugefiihrten Edukte in Abbildung 2.20 dargestellt.

0,
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Abbildung 2.20:  Gesamt- (engl. Y7otar) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycamon) fir die beiden Falle mit
(w/) und ohne (w/o) Reformer-Einheit.

Hierbei werden jeweils die Ergebnisse mit und ohne Einflihrung der in Abbildung 2.19
dargestellten Reformereinheit gezeigt. Bei der Gesamtausbeute (Ytota) liegt ein Anteil von
54 Gew.-% Wasser im Fall ohne Reformer (w/o Reformer) vor. Mit Reformer (w/ Reformer)
steigt dieser Anteil durch die Zugabe von Wasserdampf. Die Gesamtausbeute an Benzin steigt
um 1.5 %-Pkt. wenn ein Reformer verwendet wird. Die Kohlenstoffausbeute (Y carmon) zeigt, dass

mit Reformer 93 % des im Methanol gespeicherten Kohlenstoffes in die Benzinfraktion Gberfihrt
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werden kénnen, ohne Reformer nur 77 %. Dies ist ebenfalls deutlich am erhéhten Purgeanteil
im Fall ohne Reformer in Abbildung 2.20 zu erkennen.
Nun erfolgt die Bilanzierung des optimierten MtG-Prozesses. Dazu sind zunachst in Tabelle

2.13 die Materialbilanzen dargestellt.

Tabelle 2.13: Materialbilanzen fir den MtG-Prozess

Input Output

Methanol 4184,5 kg/h Benzin 1704,0 kg/h
Sauerstoff (O2) 427,8 kg/h Wasser 2704,0 kg/h
Wasser 261,3 kg/h Purge 465,1 kg/h

Neben den in Tabelle 2.13 aufgefiihrten Materialbilanzen sind zudem die in Tabelle 2.14

dargestellten Betriebsmittelbilanzen fur die Bewertung eines Prozesses ausschlaggebend.

Tabelle 2.14: Betriebsmittelbilanzen fur den MtG-Prozess
Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung
Hochdruckdampf 2563,67
Mitteldruckdampf 1930,46
Niederdruckdampf 2985,06
Kihlluft 9740,06
Kihlwasser 3186,48
KihImittel 1 1533.6
Heizung

Elektrizitét fiir den Prozess

Kompressoren und Pumpen 1809,65

Die in Abschnitt 2.3.1.2 eingefihrten Kennziffern kdnnen nun mit Hilfe der Bilanzen ermittelt
werden. Dabei betrdgt der Power-to-Liquid Wirkungsgrad 46,8 %, der chemische
Umsetzungsgrad 86,5 % und der Anlagenwirkungsgrad 84,6 %.
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2.3.3.5. Methyl-tert-butylether (MTBE)

Winterberg, Schulte-Kérne [69] haben den Stand der Technik der MTBE-Produktion
zusammengefasst. Mégliche Katalysatoren zur Herstellung aus Isobuten und Methanol sind
Bentonite, Zeolithe oder makroporése lonenaustauschharze, wobei letztere grofRtechnisch
verwendet werden. [69] industriell wird MTBE aus C4-Olefingemischen hergestellt. Diese
bestehen aus Butadien, Isobuten, 1-Buten, Trans-Buten und Cis-Buten sowie aus Isobutan und
n-Butan. Zunachst wird Butadien abgetrennt oder hydriert. AnschlieBend wird das Gemisch,
bestehend aus Cs-Olefinen und -Alkanen mit Methanol, Uber einem sauren Katalysator im
Festbett umgesetzt. Aus dem groRten Teil des Isobutens entsteht MTBE. Die weitere
Aufarbeitung erfolgt entweder mit einer Destillation oder einer Reaktivdestillation. [70]

Die untenstehende Gleichung (20) zeigt die Reaktionsgleichung. Die Reaktion ist mit -37,7
kJ/mol leicht exotherm [71].

C4Hg + CH,0 = CsH,y,0 (20)

Nach Winterberg, Schulte-Kérne [69] wird die Reaktionskinetik durch den Langmuir-
Hinshelwood oder den Eley-Rideal Ansatz beschrieben, wobei der Eley-Rideal Ansatz besser
geeignet ist. Das am haufigsten verwendete Model ist nach Winterberg, Schulte-Kérne [69]
jenes von Rehfinger & Hoffmann [71, 72]. Die Reaktion ist hoch selektiv, so dass Methanol,
auch in Anwesenheit anderer Cs-Olefine, ausschlieRlich mit Isobuten reagiert. Die Reaktion

erfolgt in der flissigen Phase [72].

Mégliche Nebenprodukte der MTBE-Synthese sind nach Tejero, Cunill [73]
¢ Di-isobuten durch Dimerisierung von Isobuten,
e Tert-Butanol (TBA) durch die Hydratation von Isobuten,
e DME und Wasser durch die Dehydratation von Methanol und

e sec-Butylmethylether (MSBE) durch die Methanolyse von linearen Butenen.

Nach Rehfinger and Hoffmann [71] ist die einzig wichtige Nebenreaktion die Dimerisierung von
Isobuten zu Diisobuten.
Abbildung 2.21 gibt einen Uberblick tiber die konventionelle MTBE Synthese: Ein Mix aus Ca-

Olefinen und Methanol wird zur MTBE und Raffinat 2 umgewandelt.
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Abbildung 2.21:  Schema der konventionellem MTBE-Synthese basierend auf Winterberg,
Schulte-Korne [69] und Becker [74].

Der Umsatz von Isobuten zu MTBE reicht von 85-97 % durch katalytische Destillation. In den
meisten Anlagen liegt dieser bei 95-97 %. Bis zu 98 % Umsatz und > 99,7 % Produkt-Reinheit
sind mit Methanol Uberschuss méglich. Methanol im Feed-Strom unterdriickt die exotherme
Dimerisierung von Isobuten. Bei den konventionellen Verfahren, wie beispielsweise dem
genannten Prozess, wird die Trennung in der ersten Destillationskolonne so durchgefiihrt, dass
in der ersten Trennkolonne MTBE als Schwersieder und ein Azeotrop aus MTBE Methanol bzw.
aus Methanol und C;-Olefinen als Leichtsieder erhalten werden [70].

Bei 10 % Methanollberschuss ist die Selektivitat hinsichtlich MTBE praktisch 100 %. Die
Prozesse laufen alle im Bereich 50-90 °C ab. In den Prozessen von Snamprogetti, Hils und
Arco betragt der Druck 1 - 1,5 MPa [69]. Prozesse mit &quimolarem Verhaltnis von Methanol zu
Isobuten sind beispielsweise jene nach Becker [74] oder Ancillotti, Milanese [75]. Becker [74]
gibt in seinem Patent einen bevorzugten Druck von 3 bis 20 bar, eine bevorzugte Temperatur
von 40 bis 90 °C und eine Raumgeschwindigkeit (engl. weight hourly space velocity, WHSV)

von 0,1 bis 15 kg Gesamteinsatzstoffe pro kg Kationenaustauscher pro Stunde an.

Abbildung 2.22 zeigt den entwickelten MTBE-Prozess. Die Prozessauslegung orientiert sich im
Wesentlichen an dem von Schleppinghoff [76] veroffentlichten Patent. In dem von
Schleppinghoff [76] verdffentlichten Verfahren wird neben einer ersten Reaktionsstufe ein zur
Trennkolonne parallel geschalter Reaktor fir einen héheren Umsatz verwendet. So wird ein
Methanolgehalt im Kopf der Kolonne von 0,6-0,8 Gew.-% erreicht [76]. Des Weiteren wurde die
Randbedingung so implementiert, dass Methanol und MTBE im Reaktor flissig vorliegen, da
die Reaktion nur in der flissigen Phase ablauft [71] und die Betriebsbedingungen des Reaktors
im Verfahren nach Schleppinghoff [76] so gewahlt werden, dass die Reaktion in der flissigen

Phase ablaufen kann.
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Abbildung 2.22: FlieRbild der MTBE-Synthese.

Die Pumpen P1 und P2 verdichten das flissig vorliegende Methanol und das Cs;-Gemisch auf
15 bar. Der eingehende Methanol Strom wird dabei so eingestellt, dass das molare Verhaltnis
von Methanol Isobuten 1:1 betragt. Nach Schleppinghoff [76] betragt dieses 0,9-1,11:1. Der
Warmedbertrager vor dem Reaktor R-1 stellt die Temperatur auf 50 °C ein. Nach dem ersten
Reaktor R-1 wird ein Teil des Produktstroms zum Eingang des Reaktors zuriickgefiihrt. Uber
diese Ruckfuhrung wird der Reaktorbetrieb auf 77 °C, wie in Schleppinghoff [76], geregelt.
AnschlielRend wird der Strom wieder auf 50 °C gekiihlt. Der zweite kleinere Reaktor R-2 wird
bei 55 °C adiabat betrieben. Vor der Kolonne C-1 wird der Strom auf 5 bar entspannt.
AnschlieBend wird dieser auf Stufe 15 in die 60-Stufige Kolonne C-1 eingespeist.
Schleppinghoff [76] gibt fir diese Kolonne einen Bereich von 30-80 Stufen, bzw. bevorzugt 40-
70 Stufen sowie ein Ricklaufverhaltnis von 0,1-5 an. Im entwickelten FlieRbild nimmt das
Rucklaufverhaltnis der Kolonne C-1 einen Wert von 5 ein. Aus Stufe 3 der Kolonne wird ein
flissiger Massenstrom von 143 kg/h bei 50 °C in den Reaktor R-S gefiihrt. Dies entspricht circa
100 % des in die Kolonne eingehenden bzw. 204 % des am Kopf vorliegenden Massenstroms.
Schleppinghoff [76] definiert fir diesen Massenstrom einen Bereich von 50-200 % bzw.
bevorzugt 75-150 % des am Kopf der Kolonne vorliegenden Massenstroms. Nach der Reaktion
im Reaktor R-S liegt das Gemisch bei 54 °C vor und wird auf Stufe 15 wieder in Kolonne C-1
eingespeist. Nach der Auftrennung in der Kolonne wird der Raffinat 2 Strom auf 3 bar entspannt
und auf 77,62 °C aufgeheizt, damit der Strom wieder dem MtK-Prozess zugefiihrt werden kann.
Der MTBE-Sumpfstrom wird ebenfalls auf 3 bar entspannt und anschlieRend auf 30 °C
abgekdhlt.
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Tabelle 2.15: Materialbilanzen des MTBE-Prozesses

Input Output
Methanol 27,68 kg/h MTBE 73,39 kg/h
C4-Olefin-Strom 114,79 kg/h Raffinat 2 69,08 kg/h
1-Buten 17,83 kg/h 1-Buten 17,80 kg/h
Cis-2-Buten 21,54 kg/h Cis-2-Buten 21,50 kg/h
Isobuten 48,55 kg/h Isobuten 1,77 kg/h
Trans-2-Buten 21,54 kg/h Trans-2-Buten 21,50 kg/h
N-Butan 0,55 kg/h N-Butan 0,57 kg/h
Isobutan 4,78 kg/h Isobutan 4,95 kg/h
Methanol 0,99 kg/h

Neben den in Tabelle 2.15 aufgefiihrten Materialbilanzen sind zudem die in Tabelle 2.16

dargestellten Betriebsmittelbilanzen fur die Bewertung eines Prozesses ausschlaggebend.

Tabelle 2.16: Betriebsmittelbilanzen des MTBE-Prozesses

Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung
Kihlluft 171,73
Kuhlwasser 1,47
Heizung
Niederdruckdampf 175,40

Elektrizitét fiir den Prozess

Kompressoren und Pumpen 1809,65

Der in Abschnitt 2.3.3.3 vorgestellte MtK-Prozess erzeugt eine Mischung kurzkettiger
olefinischer Kohlenwasserstoffe (C2-Ce) als Zwischenprodukt, welche im weiteren Verlauf des
MtK-Prozesses zu langkettigen Olefinen oligomerisiert werden. Aus dieser Olefinmischung wird
fur die MTBE-Synthese eine Cs-Fraktion abgetrennt (vgl. Abbildung 2.23). Da die benétigte Cs-
Fraktion bezogen auf den Siedepunkt zwischen den anderen Olefinen der Mischung liegt,
werden die zwei Kolonnen K301 und K302 bendtigt, um die Cs-Fraktion abzutrennen und fir
den MTBE-Prozess bereitzustellen. Die durch den MTBE-Prozess mit Isobuten abgereicherte
C4-Fraktion wird anschlieBend mit den zuvor in den Kolonnen abgetrennten Cs- und

Cs+-Fraktionen zusammengefiihrt und dem hinteren Teil des MtK-Prozesses zugefihrt (vgl.
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MtK-Teil 2 in Abschnitt 2.3.3.3). Der Massenstrom, welcher der Trenneinheit zugefiihrt wird,
betragt 1882 kg/h. Der zusammengefiihrte, mit Isobuten abgereicherte, Massenstrom betragt
1836 kg/h. Dieser Massenstrom wird anschlieRend dem hinteren Teil des MtK-Prozesses
(Oligomerisierung, Hydrierung) zugefihrt. Die auf diese Weise in den MtK-Prozess eingefiigte
Trenneinheit weist nahezu kein Potenzial fir eine Warmeintegration auf, wodurch die Bedarfe
der Kolonnen durch Utilites wie Kuhimittel und Niederdruckdampf gedeckt werden.
Nachfolgend ist in Abbildung 2.23 die beschriebene Trenneinheit zur Kopplung des MTBE-

Prozesses mit dem MtK-Prozess abgebildet.

73kgh
MTBE-Synthese

Iso-Buten
115kg/h

m 69 kg/h

828kgh

MTK-Teil 1: 1882kgh
DME-Synthese
Olefin-Synthese

1 1836kg/h MTK-Teil 2:
>—o Oligomerisierung
Hydrierung MDs

Il 301

939kg/h
Abbildung 2.23: Abtrenneinheit fiir C4-Fraktion aus MtK-prozess fir den MTBE-Prozess

Darlber hinaus sind die Betriebsmittelbedarfe der Trenneinheit in Tabelle 2.17 dargestellt.

Tabelle 2.17: Betriebsmittelbilanzen der Trenneinheit zwischen MtK und MTBE

Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung

KihImittel 1 1166,17
Heizung

Niederdruckdampf 1155,89

Elektrizitat fiir den Prozess
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2.34. Brownfield-Analyse der PtL-Verfahrensrouten

Die Brownfield-Analyse fihrt die Verfahrensanalyse weiter an die Realisierung einer Demo-
Anlage heran, indem die fir die Greenfield-Umgebung entwickelten Prozesse an die
Randbedingungen der Brownfield-Umgebungen angepasst und veradndert werden. Damit
werden in diesem Abschnitt Inhalte aus den Arbeitspakten 2.6, 2.7 und 2.8 zusammengefihrt.
Als erster Schritt in diesem Entwicklungsverfahren werden die relevanten Brownfield-
Konzeptvarianten in Abschnitt 2.3.4.1 definiert. Anschlieend folgen die Prozessanalysen der
FT-Varianten in Abschnitt 2.3.4.2 und die Anpassung der Methanolsynthese in
Abschnitt 2.3.4.3.

2.3.41. Festlegung der zu untersuchenden Brownfield-Konzeptvarianten

Far den Vergleich der Top-Varianten werden ausschlieBlich die
Implementierungsmoglichkeiten der FT-Verfahren untersucht. Die Wahl des Fischer-

Tropsch Verfahrens stutzt sich auf die folgenden Aspekte:

e Fir eine kurzfristige Realisierung einer Demonstrationsanlage bis zum Jahr 2025

kdnnen nur Verfahren mit einem hohen technologischen Reifegrad (TRL >7) und
e einer gultigen Lizensierung fur die Einsetzbarkeit in der Luftfahrt bertcksichtigt werden.

Die Produkte aus dem Fischer-Tropsch Verfahren besitzen eine glltige Zertifizierung tiber das
Co-Processing und der technologische Reifegrad des FT-Verfahrens ist hdher zu bewerten als
der des MtK-Verfahrens. Das MtK-Verfahren ist gegenwartig nicht zertifiziert. Zusatzlich bietet
das FT-Verfahren das Potenzial durch eine erweiterte Warmeintegration zwischen den
Prozessschritten sehr hohe Systemwirkungsgrade zu erschlieBen. Fur die mittel- bzw.
langfristigen Umsetzungsstrategien fiir 2030 und 2035 stehen die MtK-Verfahren tendenziell
zur Verfligung, wenn bis dahin die Zertifizierung durchgefihrt und der technologische Reifegrad
verbessert worden sind. Aufgrund der zeitlichen Begrenzung des Projekts wurde auf eine
Anpassung der MtK-Verfahren fiir diese beiden Falle verzichtet. Dieser Verzicht wurde aus
organisatorischen Griinden getroffen und spiegelt nicht das Fehlen technischer oder
wirtschaftlicher Potenziale wider. Im Gegenteil wird dem MtK-Verfahren ein groes Potenzial
zugeschrieben in Zukunft eine wichtige Rolle bei der Herstellung von synthetischen Kraftstoffen
und im speziellen Kerosin einzunehmen. Die Potenziale wurden bereits in der Greenfield-
Analyse verdeutlicht. Als Kompromiss wurde die Methanolsynthese fiir den Brownfield-Fall
adaptiert und in den Investitionskosten berlicksichtigt. Folgende Konzeptvarianten (Top-
Varianten) wurden unter Berlcksichtigung der jeweiligen Standortcharakteristiken, im
Wesentlichen der GroRe und Beschaffenheit der verfligbaren bzw. erwarteten CO»-/CO-

Punktquellen an den in Kapitel 2.2.1 ermittelten Top-Standorten definiert und konfiguriert:
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Konzeptvariante 1 (V1aFT bzw. V1-FT): Anbindung an eine Klarschlamm-
Monoverbrennungsanlage am Knapsacker Hiigel

In der sich im Genehmigungsverfahren befindlichen Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage
Knapsacker Hugel sollen ab 2026 jahrlich 180.000 Tonnen Klarschlamm (Originalsubstanz,
entspricht 45.000 t/a Trockensubstanz) bei ca. 8.000 Betriebsstunden verbrannt werden. Bei
einer angenommenen CO-Abtrennrate von 90 % koénnen etwa 1,6 kg CO; pro Sekunde bei
einem leichten Uberdruck von 0,5 bar sowie wassergesattigt bei 40°C fiir die anschlieBende
Synthese zur Verfiigung gestellt werden. Diese CO.-Punktquelle dient als Ausgangspunkt fiir

die Auslegung der weiteren Komponenten der CCU-Demonstrationsanlage.

Das aus der Synthese resultierende Produkt (JetCrude) wird in die BP-Raffinerie nach
Gelsenkirchen transportiert und in bestehenden Anlagen der BP raffiniert bzw. einem Blending
mit weiteren Produktstrdmen unterzogen. Die Konzeptvariante 1 wird durch ein vereinfachtes

Produktionsdesign zusammengefasst (siehe Abbildung 2.24).

\/
W -

Elektrolyse +
Windpark
Raffination bzw.
Blending
— (teilw. Nutzung
| Transport zur vorhandener
N\ N Raffinerie Anlagen)
% — Fischer—Trol:sch — _//_> << >>
mit CO,/H,
Cco, Synthetisches
CO,-Abtrennung Kerosin
(Nutzung
vorhandener )
CO,-Quelle) — weitere Kraftstoffe

Abbildung 2.24:  Konzeptvariante 1 (V1aFT bzw. V1-FT): Anbindung an eine Klarschlamm-

Monoverbrennungsanlage am Knapsacker Hugel
Konzeptvariante 2 (V2-FT): Anbindung an einen Block des MHKW Essen-Karnap

Im Miillheizkraftwerk Essen-Karnap werden bei tiber 8.000 Betriebsstunden jahrlich ca. 745.000
Tonnen Siedlungsabfalle, die einen biogenen C-Anteil von knapp 50 % haben, in vier autarken
Linien verfeuert. Bei einer angenommenen 90 %-igen COz-Abtrennung mittels einer
aminbasierten CO,-Wé&sche bedeutet dies, dass bis zu 20 kg CO, pro Sekunde fir die
Synthesen zur Verfigung gestellt werden kénnen. Fir diese Studie wird die Betrachtung einer

Linie mit ca. 5 kg CO- pro Sekunde (davon biogen: 2,5 kg CO-/s) weiterverfolgt.

Aufgrund der im Vergleich zum Knapsacker Hiigel (Konzeptvariante V1) groferen BaugrofRe

der CCU-Demonstrationsanlagen und der in Essen-Karnap limitierten Verfligbarkeit von freien
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Bauflachen fir einen Elektrolyseur wurde in Konzeptvariante 2 als H>-Quelle die Anbindung an

eine Hp-Pipeline unterstellt.

Der Transport des oder der Edukte und die weitere Verarbeitung derselben erfolgen wie in
Konzeptvariante V1a beschrieben, wobei sich hier neben der Schiene auch ein Transport mit
dem Schiff Uber den Rhein-Herne-Kanal in die nahgelegene Raffinerie in Gelsenkirchen

anbietet. Die Konzeptvariante 2 wird durch Abbildung 2.25 dargestellt.

o/
T ‘\
ggf. Windpark

L — m H, Raffination /
— = Blending

H,-Pipeline* — (teilw. Nutzung
Transport zur vorhandener
i K Raffinerie Anlagen)
% Tim o -
> Fischer-Tropsch > /H —>
ﬁlﬁ‘l CO, mit GO, Synthetisches
Kerosin
CO,-Abtrennung
(Nutzung
g’é:?gﬂzﬂ:)r — weitere Kraftstoffe

*)H,-Pipeline nicht Bestandteil der Konzeptplanung

Abbildung 2.25:  Konzeptvariante 2 (V2-FT): Anbindung an einen Strang des MHKW Essen-Karnap

Konzeptvariante 3 (V3): Anbindung an eine Klarschlamm-Hochtemperaturkonversion

Knapsacker Hiigel

Fir die Herstellung von Synthesegas tber die Hochtemperaturkonversion (Vergasung) werden
als Rohstoffe Gemische aus Klarschlamm und Restmill angenommen. Das in der
Hochtemperaturkonversion entstehende Rohgas wird in einer anschlieRenden Gasaufbereitung
entsprechend den Anforderungen der Fischer-Tropsch-Synthese gereinigt. Hier findet auch die
Rickgewinnung von Phosphor aus dem eingesetzten Klarschlamm statt. Das gereinigte
Synthesegas enthalt neben CO und H; auch das in der Hochtemperaturkonversion entstehende
COg, welches in einer nachgeschalteten reversen Water-Gas-Shift-Stufe in CO umgewandelt
wird. Durch die Einspeisung von regenerativem Wasserstoff wird das fur die Fischer-Tropsch-

Synthese bendtige H2/CO-Verhaltnis erzielt.

Die Auslegung der Anlage in Konzeptvariante 3 leitet sich aus der GréR3e des Vergasers ab, der

entsprechend der am Standort bereitstellbaren Brennstoffe in Hohe von 420.000 t/a
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Klarschlamm (Originalsubstanz, entspricht 105.000 t/a Trockensubstanz) und ca. 240.000 t/a
pelletiertem Hausmiill konzipiert wird und jahrlich ca. 272.000 t/a Synthesegas (CO + H, + CO»)

fur die anschlieRende Fischer-Tropsch-Synthese bereitstellt.

Auch flr die Konzeptvariante 3 wird eine Anbindung an eine Hx-Pipeline und ein Transport des
Eduktes in die BP-Raffinerie nach Gelsenkirchen unterstellt. Ein vereinfachtes Flief3bild ist in
Abbildung 2.26 zu sehen.

_/
D, \ H,
ggf. anteilig Elektrolyse
+ Windpark
H,-Pipeline*
Raffination
(teilw. Nutzung
= Transport zur vorhandener
SRS
n Raffinerie Anlagen)
R |.L — /f—p << >
- CO / biog. H, R Fischer—Trc;psch Synthetisches
g mit CO/H, Kerosin

Hochtemperaturkonversion +

Gasaufbereitung weitere Kraftstoffe

Abbildung 2.26:  Konzeptvariante 3 (V3): Anbindung an eine Hochtemperaturkonversion am

Knapsacker Hugel

In Summe wurden demnach drei Brownfield-Konzeptvarianten konfiguriert und im Folgenden
technisch-wirtschaftlich betrachtet. Die wesentlichen Unterscheidungsmerkmale sind der

besseren Ubersicht halber nochmals in der Tabelle 2.18 dargestellt:
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Tabelle 2.18:

Merkmale der untersuchten Brownfield-Konzeptvarianten

Standort

Art der CO-/CO,-Quelle
Ist die CO-/CO,-Quelle bereits
vorhanden?

Biogener Anteil der CO-/CO,-Quelle

Auslegungskriterium fiir
AnlagengroRe

Maglichkeit fiir eigene regenerative
Stromerzeugung

Realisierbarkeit der notwendigen

Knapsacker Hiigel

Klarschlammverbrennungsanlage
1 Block

nein
(COD in 2025 geplant)

~97 %

CO,-Menge aus einem Block der
Klarschlammverbrennungsanlage

ja

ja

Essen Karnap Knapsacker Hiigel

Millheizkraftwerk (MHKW)
1 Block

Hochtemperaturkonversion
ja nein
~50 % ~97 %

CO,-Menge aus einem
Block des MHKW

CO-Menge aus Vergaser

nein anteilig

nein nein

Elektrolyseleistung (ggf. anteilig)

Méglichkeit der Anbindung an eine ja

ja ja
(voraussichtlich ab ca. 2035) (voraussichtlich ab ca. 2035)

H,-Pipeline (voraussichtlich ab ca.
2030)
Transportmaglichkeiten Crude-Produkt Bahn/LKW Schiff/Bahn/LKW Bahn/LKW

Die Tabelle zeigt auf, dass eine hinreichende Wasserstoffversorgung fur die Varianten V2-FT
und V3 aufgrund der benétigten BaufeldgréRen fir die Elektrolyseure und die zu erwartenden
Fertigstellungstermine der H.-Pipeline-Anschliisse (siehe hierzu auch die Potenzialstudie Hz in

Ziffer 2.5.1.3) voraussichtlich erst im Zeitraum von 2030 bis 2035 zu erwarten ist.

Weitere denkbare Konzeptvarianten, wie z. B. der Transport von CO; oder einem anderen
Edukt, z.B. Methanol, an einen Raffineriestandort, waren nicht Bestandteil der Untersuchungen
im Rahmen dieser Studie und werden in der Projektphase 2, der konkreten Entwicklung einer

CCU-Demonstrationsanlage in NRW, gegebenenfalls in Betracht gezogen.

2.3.4.2. Fischer-Tropsch-Verfahren in Brownfield-Umgebungen

Fir das Fischer-Tropsch Verfahren werden, ausgehend von der in Kapitel 2.3.3.1vorgestellten
Greenfield-Variante des Fischer-Tropsch Verfahrens zwei verschiedene Brownfield-Varianten
entwickelt.

Dabei

Fischer-Tropsch-Produkte an einem separaten Standort erfolgt und eine bereits vorhandene

wird bei der ersten davon ausgegangen, dass die Weiterverarbeitung der
Anlage genutzt werden. Dadurch entfallt der Bedarf eines neuen Hydrocrackers und dieser wird
entsprechend in dieser Prozessvariante nicht bertcksichtigt, wodurch sich die Prozessfiihrung
etwas vereinfacht. Dieses Konzept wird fur die Standorte Knapsacker Hiigel und Essen-Karnap
genauer betrachtet, woraus sich die Konzeptvarianten V1-FT und V2-FT ergeben.

Fir die zweite betrachtete Brownfield-Konfiguration wird ebenfalls davon ausgegangen, dass
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fur die Weiterverarbeitung der Fischer-Tropsch-Produkte bereits vorhandene Anlagen genutzt
werden. Allerdings unterscheidet sich diese Konfiguration zusatzlich durch die angenommenen
Edukte, da nicht von CO. als Edukt ausgegangen wird. Stattdessen wird ein CO-reiches
Synthesegas, wie es beispielsweise Uber einen Vergasungsprozess hergestellt werden kann,
als Edukt angenommen. Dieses Konzept wird fiir den Standort Knapsacker Higel in
Kombination mit der geplanten Vergasungsanlage untersucht, woraus sich die Konzeptvariante
V3 ergibt. Um doppelte Erlauterungen zu vermeiden, wird im Folgenden nur auf die
Unterschiede der Konzepte V1-FT beziehungsweise V2-FT im Vergleich zur
Greenfield-Variante (V1bFT, vgl. Kapitel 2.3.3.1) eingegangen beziehungsweise auf die
Unterschiede der Konzeptvariante V3 im Vergleich zu den Varianten V1aFT und V2-FT.

Es sei angemerkt, dass sich die Bauteilbezeichnungen der Brownfield Varianten, von denen
der Greenfield Variante unterscheiden kénnen, da aufgrund der vereinfachten Prozessfiihrung
mehrere Bauteile entfallen.

Das VerfahrensflieRbild der Konzeptvariante V1aFT beziehungsweise V2-FT st in
Abbildung 2.27 dargestellt.

Luft
>

R-4 Purge
>

s p—CD—®

D-8

FT-Syncrude
> >

Abbildung 2.27: Flielbild der Konzeptvarianten V1aFT und V2-FT

Da das Fischer-Tropsch-Produkt an einem separaten Standort weiterverarbeitet wird, ist es
entsprechend erforderlich das Produkt in einen Zustand zu bringen, der die Lagerung und den
anschlieBenden Transport des Produkts ermdglicht. Dazu wird wie in der Greenfieldvariante
das Produkt des Fischer-Tropsch-Reaktors (R-2) zunachst in Gas und Flissigphase getrennt.

Die flissige Phase wird auf die geplante Lagertemperatur von 100 °C abgekihlt und auf einen
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Druck von 1 bar entspannt. Die Temperatur von 100 °C wurde gewahlt, um sicherzustellen,
dass wahrend der Lagerung keine der langkettigen Wachse als Feststoff ausfallen kdnnen. Die
Gase, die aufgrund der Druckminderung austreten, werden Uber einen Flash-Behalter (F-2)
abgetrennt, und der Ubrige flissige Strom wird zur Lagerung und der anschlieRenden
Weiterverarbeitung aus dem Prozess gefiihrt.

Das gasformige Produkt der Fischer-Tropsch-Synthese wird auf 30 °C abgekiihlt, sodass in
einem Flash-Behalter (F-3) Gas- und Flissigphase getrennt werden kénnen. Der flUssige
Kohlenwasserstoffstrom (vorrangig Cs bis Cy) wird in einer Preflash Drum (F-4) geleitet, in der
ein Teil des Stoffstroms durch eine Entspannung auf 1 bar verdampft wird. AnschlieRend
werden in der Kolonne alle Kohlenwasserstoffe mit einer Kettenlange von C; und kirzer
abgetrennt, da diese zum einen nicht fur die Produktion von synthetischem Kerosin
geeignet [41, 42] sind und zum anderen bei einer Lagerungstemperatur von 100 °C gasférmig
sind und sich entsprechend verfliichtigen wirden. Die restlichen Cs:-Kohlenwasserstoffe
werden zur Lagerung und anschlieRenden Weiterverarbeitung aus dem Prozess gefiihrt. Das
Design der Kolonne vereinfacht sich im Vergleich zu Variante V1bFT, da nur ein Produktstrom
am Sumpf abgezogen wird und die Stripper fir die Kerosin- und Dieselfraktionen entsprechend
entfallen. Der gasférmige Produktstrom am Kopf der Kolonne wird parallel zu Prozessvariante 1
zusammen mit den Gasstromen aus den Flash-Behaltern F-2 und F-4 gemischt, auf 30 bar
verdichtet und anschlieBend mit dem Gasstrom auf Behalter F-3 zuriick in den
Fischer-Tropsch-Reaktor geflihrt, beziehungsweise mit Hilfe des autothermen Reformers
wieder zu Synthesegas aufbereitet.

Diese erste Brownfield-Variante wird, wie oben beschrieben, sowohl fir den Standort
Knapsacker Higel (V1aFT) als auch fiir den Standort Essen-Karnap (V2-FT) betrachtet.
Entsprechend werden im Folgenden die Prozessbilanzen angepasst an die jeweiligen

Randbedingungen der Standorte vorgestellt.

Prozessbilanz Knapsacker Hiigel Brownfield (V1aFT)

Als zentrale Randbedingung wurde der eingehende CO2-Massenstrom von 5760 kg/h (1,6 kg/s)

definiert. Damit ergeben sich die folgenden Material- und Betriebsmittelbilanzen.
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Tabelle 2.19: Materialbilanz der Konzeptvariante V1aFT

Input Output
Kohlenstoffdioxid (CO,) Kohlenwasserstoffe
5760,00 kg/h 1776,50 kg/h
(FT-Syncrude)
Wasserstoff (Hz) 852,85 kg/h Purge (ohne Luftstrom) 185,12 kg/h
Sauerstoff (O2) 506,66 kg/h Wasser 6103,22 kg/h
Wasser 944,15 kg/h

Tabelle 2.20: Betriebsmittelbilanz der Konzeptvariante V1aFT

Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung
Hochdruckdampf 1464,05
Mitteldruckdampf 24617,86
Niederdruckdampf 717,95
Fernwarmeauskopplung 8528,16
Kuhlwasser 6618,82
Kompressorkuhlung 1907,68
Heizung
Hochdruckdampf 600,14
Elektrische Begleitheizung 3212,69

Elektrizitat fiir den Prozess
Kompressoren und Pumpen 3109,51

Elektrolyse® 146154,73

Prozessbilanz Essen-Karnap Brownfield (V2-FT)

Als zentrale Randbedingung wurde der eingehende CO2-Massenstrom von 18.000 kg/h (5 kg/s)

definiert. Damit ergeben sich die folgenden Material- und Betriebsmittelbilanzen.

6 Mit einem Systemwirkungsgrad von 70 % bestimmt.
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Tabelle 2.21: Materialbilanz der Konzeptvariante V2-FT

Input Output
Kohlenstoffdioxid (CO,) Kohlenwasserstoffe
18000,00 kg’h 5551,56 kg/h
(FT-Syncrude)
Wasserstoff (Hz) 2665,17 kg/h Purge (ohne Luftstrom) 578,50 kg/h
Sauerstoff (O2) 1583,30 kg/h Wasser 19072,58 kg’/h
Wasser 2950,48 kg/h

Tabelle 2.22: Betriebsmittelbilanz der Konzeptvariante V2-FT

Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kiihlung
Hochdruckdampf 457517
Mitteldruckdampf 76930,81
Niederdruckdampf 2243,58
Fernwarme 26650,51
Kuhlwasser 20683,81
Kompressorkuhlung 5961,50
Heizung
Hochdruckdampf 1875,44
Elektrische Begleitheizung 10039,67

Elektrizitat fiir den Prozess
Kompressoren und Pumpen 9717,23

Elektrolyse’ 456733,52

Power-to-Liquid Wirkungsgrad der Konzeptvarianten V1aFT und V2-FT

Der Heizwert der aus dem Prozess gefiihrten Kohlenwasserstoffe wird mit Hilfe der
Simulationssoftware zu 43,405 MJ/kg bestimmt. Damit kann der PtL-Wirkungsgrad von
Prozessvariante 2 berechnet werden, wobei der durch die Kuihlung produzierte
Hochdruckdampf mit dem fiir die Heizung erforderlichen Hochdruckdampf verrechnet wird und
daher als aufzubringende Leistung entfallt. Der PtL-Wirkungsgrad ergibt sich somit nach
Gleichung (1) zu 50,57 %.

7 Mit einem Systemwirkungsgrad von 70 % bestimmt.
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Wird parallel zu Prozessvariante V1bFT ein Energiebedarf von 3 MJ/kgco2 zur Abtrennung des
CO:, berlcksichtigt, sinkt der PtL-Wirkungsgrad auf 45,42 %, wobei auch bei Prozessvariante 2
ausreichend Warme aus dem Prozess ausgeschleust werden kann, um diesen Energiebedarf
abzudecken. Insgesamt fallt der Wirkungsgrad der Prozessvariante V2aFT etwas héher aus als
der von Prozessvariante V1bFT. Dies kann durch das Entfallen des Hydrocrackers und einem
entsprechend geringeren Wasserstoffbedarf und einer einfacheren Produkttrennung und

entsprechend einem geringeren Energiebedarf der Trennkolonne erklart werden.

Die zweite Brownfield-Variante (Konzeptvariante V3) ahnelt der ersten Brownfield-Variante
(Konzeptvariante V1aFT und V2-FT). Die Varianten unterscheiden sich allerdings durch die
angenommenen Edukte. Fir diese zweite Variante wird CO-reiches Synthesegas
(Zusammensetzung siehe Tabelle 2.23), wie es beispielsweise Uber einen Vergasungsprozess
hergestellt werden kann, als Edukt angenommen. Entsprechend entfallt der Bedarf fir einen
rWGS-Reaktor zu  Konditionierung des  Synthesegases, da das fir die
Fischer-Tropsch-Synthese erforderliche H./CO-Verhaltnis Uber die direkte Zugabe von H:
eingestellt werden kann. Das entsprechend fir diese Variante angepasste Flief3bild ist in
Abbildung 2.28 dargestellt.
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Abbildung 2.28: FlieRbild der Konzeptvariante V3

Diese Brownfield-Variante wird ausschlieBlich fir den Standort Knapsacker Hugel in
Kombination mit der geplanten Hochtemperaturkonversionsanlage (V3) betrachtet. Im

Folgenden werden die Prozessbilanzen angepasst an die entsprechenden Randbedingungen

des Standorts vorgestellt.

Seite: 88 Konzeptstudie und Abschlussbericht



Prozessbilanz Knapsacker Hiigel Brownfield (V3)

Als zentrale Randbedingung  wurde

der eingehende

34012 kg/h definiert. Damit ergeben sich die folgenden Material- und Betriebsmittelbilanzen.

Tabelle 2.23:

Input

Materialbilanz der Konzeptvariante V3

Output

CO-reiches Synthesegas 34012,10 kg/h

Kohlenwasserstoffe

14980,91 kg’/h
(FT-Syncrude)

davon CO 27356,35 kg/h Purge (ohne Luftstrom) 1590,85 kg/h
davon CO; 4848,16 kg/h Wasser 27880,75 kg/h
davon H» 1071,58 kg/h
davon N2 737,95 kg/h
davon CH4 0,05 kg/h
Wasserstoff (H.) 4032,40 kg/h
Sauerstoff (O2) 3252,91 kg/h
Wasser 3155,19 kg/h
Tabelle 2.24: Spezifische Betriebsmittelbilanz Konzeptvariante V3

Betriebsmittel

Energie [MJ/h]

Kuhlung
Hochdruckdampf
Mitteldruckdampf
Niederdruckdampf
Fernwarmeauskopplung
Kuhlwasser
Kompressorkuiihlung
Heizung
Hochdruckdampf
Strom
Kompressoren und Pumpen

Elektrolyse®

12279,25
205896,35
2069,65
42267,95
32333,06
4880,66

3877,23

9935,45
691037,47

8 Mit einem Systemwirkungsgrad der Elektrolyse von 70 % bestimmt (allgemeine Annahme).
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Power-to-Liquid Wirkungsgrad der Konzeptvariante V3

Der Heizwert der aus dem Prozess gefilhrten Kohlenwasserstoffe wird mit der
Simulationssoftware zu 43,446 MJ/kg bestimmt. Wird der Heizwert des Synthesegases
(11,902 MJ/kg) als Energieeintrag in den Prozess berilcksichtigt, ergibt sich damit ein
Power-to-Liquid-Wirkungsgrad von 58,86 %.

Dieser im Vergleich zu den anderen Fischer-Tropsch-Verfahren hohe Wirkungsgrad ist darauf
zuriickzufiihren, dass in dieser Variante der Wirkungsgrad der Produktion des Synthesegases
nicht mit eingerechnet wurde. Um die Wirkungsgrade miteinander vergleichen zu kénnen, muss
die Produktion des Synthesegases liber die Hochtemperaturkonversion in einer weiteren Arbeit

detailliert berticksichtigt werden.
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2.3.4.3. MtK-Verfahren in Brownfield-Umgebungen

Die Analyse zur MtK-Variante in der Brownfield-Umgebung wird durch die Anpassung der
Methanolsynthese an die Brownfield-Bedingungen und einen nachgeschalteten MtK-
Greenfield-Prozess angenahert. Diese Zusammensetzung ist durch den unverdnderten
Eingangsparameter Methanol in den MtK-Prozess maéglich. Nichtsdestotrotz bleibt es im
Vergleich zu den angepassten Verfahren der FT-Synthese im Abschnitt2.3.4.2 eine
Annaherung. Im Folgenden wird die Veranderung der Methanolsynthese im Vergleich zum

Greenfield-Fall beschrieben. Abbildung 2.29 zeigt das zu dieser Variante zugehdrige FlieRbild.
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Abbildung 2.29:  FlieRbild der COz-basierten Methanolsynthese in der Brownfield-Variante

Im Vergleich zum Greenfield-Fall wird ein zusatzlicher Warmetauscher im Abgasstrom des
Nachbrenners vorgesehen, umso die Warmeauskopplung im Temperaturbereich der
Fernwarme zu maximieren. Leider ist der Warmemengenstrom mit 0,003 MWy,
vernachlassigbar klein, sodass dieser bautechnische Aufwand nicht gerechtfertigt scheint. In
der Prozessbilanzierung wird folglich auf die Angabe dieser Warmemenge verzichtet. Zusatzlich
wurden die Kihlluft durch Kuhlwasser ausgetauscht und die Warmeubertrager im Netzwerk
entsprechend verbunden.
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Durch die Detaildanderungen in der Simulation der Brownfield-Variante werden die
Prozessbilanzen im Vergleich zur Greenfield-Variante leicht verandert. Der Prozess verliert
einen geringen Bruchteil an Effizienz im Vergleich zur Greenfield-Variante. Dies ist vorwiegend
auf die im Vergleich leicht reduzierte Menge an Methanol zurickzufliihren. Die leicht
verunreinigten Edukte fiihren zu einem gestiegenen Austrieb an CO, (ber die Purgegase und
somit zu einem leicht erhdhten Bedarf. Dadurch wird auch die bendétigte Energie fir die
Kompression der Edukte vergréert. Alle diese Veranderungen finden allerdings in einem sehr
geringen Ausmal statt. Die resultierenden Massen- und Energiebilanzen werden durch Tabelle
2.25 und Tabelle 2.26 festgehalten.

Tabelle 2.25: Massenbilanz der ausgelegten Methanolsynthese in der Brownfield-Variante
Eingangsstrome in kg/h Ausgangsstrome

Ha 778,65 Methanol 4111,5

CO2 5760 Wasser 2324,46

Luft 232,49 Abgas 335,18

Tabelle 2.26: Energiebilanz der ausgelegten Methanolsynthese in der Brownfield-Variante mit

Betriebsmitteln

Parameter Einheit Wert
Elektrolyse MW, 37,07
CO,-Abtrennung MW, 4,8
Syntheseleistung MWi, 22,75
Elektr. Hilfsarbeit MW, 1,53
MD-Dampf MWin 1,617
Kibhlleistung (Wasser) MWy, 2,95
2.3.5. Erkenntnisse aus der Verfahrensanalyse

In den Abschnitten 2.3.3 und 2.3.4 wurden die verschiedenen Verfahren und Varianten durch
Prozesssimulationen ausgelegt. Die Ergebnisse dieser Prozesssimulationen wurden bereits in
Form von Energie- und Massenbilanzen der einzelnen Prozesse vorgestellt. An dieser Stelle
sollen die Ergebnisse nochmals durch die Ausarbeitung von verschiedenen Vergleichen

sichtbar gemacht werden.
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Als Startpunkt fir diese Auswertung werden die Greenfield-Analysen aus Abschnitt 2.3.3
ausgewahlt. In diesem Vergleich sind die Verfahrensrouten unter gleichen Bedingungen
ausgelegt und optimiert worden, sodass sich ein Vergleich der entwickelten Verfahren
besonders anbietet. Abbildung 2.30 zeigt die Prozessbilanzen in den Systemgrenzen der PtL-

Anlagen, d. h. ohne Elektrolyse, CO2-Abtrennung und Nachbereitung.
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Abbildung 2.30:  Bewertung der Greenfield-Verfahren anhand von Massen- und Energiebilanzen

Wesentliche Bestandteile von Abbildung 2.30 sind die Energiemengen, welche durch die
Edukte (H2) und Produkte entweder in die Prozesse ein oder aus den Prozessen
herausgebracht werden. Eingénge besitzen ein positives Vorzeichen, wahrend Ausgange mit
negativen Vorzeichen eingetragen sind. Deutlich zu erkennen sind des Weiteren noch die
benotigte Elektrizitat und Warmemengen in Form von Dampfbedarfen oder -auskopplungen.
Als relatives MaR} fiir die Prozesseffizienz ist hier der Anlagenwirkungsgrad aufgetragen,
welcher das Verhdltnis aus energetischem Nutzen und Aufwand beschreibt. Die
Methanolsynthese besitzt in diesem Vergleich den hdchsten Anlagenwirkungsgrad, da die
Methanolsynthese der simpelste Prozess mit der geringste Umwandlungsstufe darstellt. Die
anderen Verfahren und Kombinationen liegen in einem Bereich von ca. 69,2 % bis 73,8 %. In
dieser Grundvariante scheinen leichte Vorteile fir den MtK-Prozess im Vergleich zum FT-
Prozess vorzuliegen. Allerdings ist deutlich zu erkennen, dass der FT-Prozess deutlich mehr
Warme auskoppeln kann, welche nicht als Nutzen im hier angegebenen Wirkungsgrad
beriicksichtigt wurde. Zusatzlich bleibt festzuhalten, dass der FT-Prozess in der Greenfield-
Variante mit integriertem Hydro-Cracker eine deutlich hdhere Kerosinausbeute von ca. 70 %
ermoglicht (vgl. MtK-GF: ca. 45 %). Als Fazit der technischen Analyse gilt also, dass die beiden
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Verfahren durch eine ahnlich hohe Prozesseffizienz geeignet sind, griinen H, in Kraftstoffe
umzuwandeln. Mit hohen Ausbeuten an Kerosin und einem héheren Abwarmepotenzial zeigt
der FT-Prozess besondere Starken. Zusatzlich ist dieses Verfahren bereits fiir die Produktion

von Flugkraftstoffen lizensiert und besitzt einen héheren TRL als der MtK-Prozess.

Dies sind verschiedene Griinde den FT-Prozess fiir eine Erprobung in den Anwendungsfallen
der Brownfield-Analyse auszuwahlen. Fir die ausgewahlten drei Varianten sind die
wesentlichen Leistungsparameter durch den PtL-Wirkungsgrad in Tabelle 2.27 eingetragen.
Zusatzlich zum klassischen PtL-Wirkungsgrad wird hier auch ein Systementwurf mit erweiterter
Warmeintegration zwischen Synthese und CO2-Abscheidung bilanziert (Variante V1 und V2).

Tabelle 2.27 PtL-Wirkungsgrad der verschiedenen Varianten in den Brownfield-Fallen

PtL-Wirkungsgrad Fischer-Tropsch

VA1 V2 V3

Verfahren 44,55 45,42 58,86

+ Warmeintegration 49,35 50,57

Durch die Warmeintegration ist nochmal ein starker Effizienzgewinn von ca. 5 %-Punkten fir
die gesamte PtL-Produktionskette zu verzeichnen. Der PtL-Wirkungsgrad der Variante V3 ist
nur begrenzt mit den Varianten V1 und V2 zu vergleichen, da hier Synthesegas als Rohstoff
der FT-Synthese genutzt wird. Aus diesem Grund entfallt in Variante V3 die r'WWGS-Stufe und

die Produktionskette hat einen Umwandlungsschritt weniger und damit auch weniger Verluste.

Nach dieser verfahrenstechnischen Analyse gilt es die Weiterverarbeitung, den Transport und

letztlich die Wirtschaftlichkeit der ausgewahlten Varianten zu untersuchen.
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2.3.6. Konzeptiiberlegungen zur Anordnungsplanung

Erste Uberlegungen zur Anordnungsplanung der Hauptkonzeptvarianten V1a und V2 wurden

im Zuge der Standortuntersuchungen angestellt und in den nachfolgenden Lageplanen in Abb.
2.24 und 2.25 festgehalten.

Abbildung 2.31:  Lageplan Variante V1a, Standort Knapsacker Hiigel, und mdgliche

Anlagenaufstellungsflachen.

Abbildung 2.32:  Lageplan Variante V2, Standort Essen Karnap, und mdgliche
Anlagenaufstellungsflachen

Bei der Belegung der Flachen wurde bereits beriicksichtigt, dass fur die Variante V2 keine
Elektrolyse vor Ort errichtet wird, sondern eine Anbindung an die Ho-Pipeline-Infrastruktur des
nordlichen Ruhrgebiets ab ca. 2030 moglich wird.
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24. Raffination und Nutzung synthetischer Treibstoffe

Das Rohprodukt aus der Fischer-Tropsch-Anlage soll nach Mdglichkeit in den bestehenden
Anlagen der Raffinerie mitverarbeitet werden. Die folgenden Abschnitte beschaftigen sich mit
einer potenziellen Mitverarbeitung (Co-Processing) in den bestehenden Anlagen z. B. den

Hydrocrackern der BP Raffinerien in Deutschland.

2.41. Erhebung der Optionen zum Hz- und Produkttransport

Wie bereits in Kapitel 2.2.2 erwahnt, verfligen beide Raffinerien iber eine Stral’en-, Bahn-,
Schiff- und Pipelineanbindung. Bisher ist keine Entladung fir Fischer-Tropsch-Wachse
vorhanden. Diese misste neu errichtet oder eine bestehende Entladung misste modifiziert
werden. Kesselwagen und Tankwagen sind prinzipiell beheizbar, sodass ein Transport von
einem Werk der RWE hin zu den Raffinerien mdglich wére. Diese Option ware fir Schiffe zu
prifen. Vorstellbar ware auch ein Handling in Form von Wachs-Pellets. Je nach Schmelzpunkt

des Wachses ergeben sich fur die Lagerung des FT-Waches folgende Méglichkeiten:

1. Lagerung in der Mischung mit dem Hauptedukt der Anlage;
2. Lagerung in einem separaten beheizten Tank;
3. Lagerung in Form von Pellets in einem geeigneten Lagerbehalter.

Fir Methanol besteht derzeit eine Exportlogistik am Standort Gelsenkirchen, die um eine

Importlogistik ergénzt werden musste.

Beide Raffinerie-Standorte werden am GetH2Nukleus Projekt angeschlossen und werden aus

der zukiinftigen Ho-Pipeline griinen Wasserstoff beziehen kénnen.

24.2. Untersuchung Raffinationsprozesse und Produktnutzung

Die Hydrocrackeranlagen der Raffinerie sind fiir die Aufbereitung des FT-Wachses geeignet.
Ausgehend von der Limitierung von 5 Vol.-% beim Co-Processing fiir die Herstellung von
Flugkraftstoff wirden sich fir diese Anlagen eine Kapazitdt von etwa 130 kt/a (HC in
Gelsenkirchen) bzw. 75 kt/a (HC in Lingen) ergeben. Bei einer Erweiterung der Freigabe auf
max. 30% ware das ca. jeweils die 6-fache Menge. ASTM D 1655 sieht fiir die Produktion von
teilsynthetischem Kerosin durch Co-Processing eine ,MoC Studie* vor, die z.B. den
eingesetzten Feedstock sowie die gewahlten Prozessbedingungen abdeckt. Die in der ASTM
beschriebenen Rahmenbedingungen missen eingehalten werden (z.B. Fe- oder Co-basierter
Katalysator fir die FT Wachs Produktion). Idealerweise wird die Studie mit der maximal
zugelassenen Menge erstellt. Damit waren dann auch geringere Zumischungen abgedeckt. Die
Daten der MoC Studie kdnnen zum Beispiel im Rahmen eines Pilotversuchs erstellt werden.
Hierbei kann ggf. auf vorhandene bp Erfahrungen zuriickgegriffen werden. Die Studie muss
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dokumentiert werden. Neben den Hydrocrackeranlagen ware auch ein Umbau der bestehenden
Kerosin-Hydrieranlage zu einem Mild-Hydrocracker mdéglich, sodass auch hier im Batch-Betrieb
eine Verarbeitung des FT-Wachses mdglich ware. Fur diese Variante wére eine neue
Eduktlogistik zu errichten sowie eine Anpassung der nachgeschalteten Fraktionierung und ggf.
ein eFuel-Produkttank notwendig (eSAF). Das Batch-prozessierte Produkt kdnnte bis zu 50 %

hinzugeblendet werden.

Bei allen Varianten kann die bestehende Produktlogistik genutzt werden.

Ein Screening der Kerosin-Hydrieranlage und des Hydrocrackers auf Nutzung der Logistik
insbesondere der bestehenden Tanke sowie des Reaktorvolumens hat gezeigt, dass ein Co-
Processing im HC die zu favorisierende Variante fiir die produzierten Volumina ist. Aus diesem
Grund wird im Folgenden diese Variante betrachtet.

2.4.3. Detailbewertung Produkteigenschaften und -potenziale

Voraussetzung fiir die ASTM Freigabe eines Kraftstoffes durch z.B. Co-Processing ist die
Freigabe der relevanten OEMs. Der komplexe Freigabeprozess wird in ASTM D5054 im Detail
beschrieben und ist in Abbildung 2.33 schematisch dargestellt.
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Abbildung 2.33:  Schematische Darstellung des ASTM-Freigabeprozesses.

Der Prozess ist nicht zwingend linear. Nach jedem OEM-Review kénnen weitere Tests
eingefordert werden. Die Teste fiir Tier 3 und 4 kdnnen sehr aufwandig sein. Je nach OEM-
Anforderung werden zwischen 135 - 550 m® Kraftstoff Uber einen Zeitraum von 2-3 Jahren
getestet. Die finale Aufnahme in die ASTM-Spezifikation bestatigt grundsatzlich die
Produkteignung. Fir die Implementierung in der Raffinerie muss abschlieRend eine ,MoC

Studie” durchgefiihrt und dokumentiert werden.
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24.4. Bestimmung der Invest- und Betriebskosten Raffination

Fir die Ermittlung der Invest- und Betriebskosten der Raffination wurde auf Erfahrungswerte,
auf gemittelte Betriebskosten der Jahre 2019 bis 2021 sowie Benchmarkstudien
zuriickgegriffen. Es wurde angenommen, dass auch in der Raffinerie fiir die Weiterverarbeitung
des FT-Wachses griiner Wasserstoff verwendet wird. Folgende Annahmen wurden bezlglich

des Wasserstoffpreises getroffen:

Bezugsjahr Wasserstoffpreis bei Bezug tliber Pipeline Variante
2025 5,98 €/kg Via
2030 5,98 €/kg V2
2035 5,43 €/kg V3

Bezliglich des Wasserstoffverbrauchs im HC je t FT-Einsatz wurde fiir eine erste Naherung der
gleiche Verbrauch wie bei der Greenfield-Variante verwendet.

Fir die Transportkosten wurde auf gemittelte Ist-Kosten von vergleichbaren Strecken
zuriickgegriffen.

Nach derzeitigem Kenntnisstand ist eine gemeinsame Lagerung des FT-Wachses mit dem
Einsatzprodukt nicht oder nur bedingt mdglich. Aus diesem Grund wird von einer separaten
Lagerung der beiden Einsatze ausgegangen und eine zusatzliche Losung fir das FT-Wachs ist
erforderlich. Die Kosten fiir die temporaren Lagerlésungen wurden von Experten im Hause von
BP bestimmt. Demnach wurde fur einen temporaren beheizbaren Container mit einem Volumen
von 70 m? Kosten in Hohe von 200 €/Tag anfallen. Im Vergleich werden fir eine Neuerrichtung
eines Tankes Gesamtkosten von 10 Mio. € angenommen.

Fir Entladeeinrichtungen werden die Investitionskosten einer TKW-Entladung auf 5 Mio.€ und
einer Kesselwagenentladung auf 10 Mio. € geschatzt. Da die Kesselwagenentladung in der
Mitte des Werkes liegen wiirde und der HC im Norden des Werkes steht, wére eine beheizbare
Transferleitung inklusive Rohrbriicke notwendig, was auf zusatzliche 5 Mio. € geschatzt wird.
Die TKW Entladung wirde in unmittelbarer Nahe zum HC errichtet werden, so dass alle

Anschlusskosten in den 5 Mio. € enthalten waren.

Invest- und Betriebskosten Variante V1a

Bei der Variante V1a wurde angenommen, dass ein Transport via TKW vom Knapsacker Hugel
zur Raffinerie in Gelsenkirchen stattfindet. Die Lagerung etwa einer Wochenproduktion von
ca. 350 m? soll in temporaren Tankcontainern (5 Stuck) stattfinden.

Daraus ergeben sich folgende Kosten:
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Art der Kosten  Art der Kostendarstellung Kosten

Entladung CAPEX - einmalig 5.000.000 €
Lagerung OPEX - jahrlich 400.000 €/Jahr
Verarbeitung OPEX - je Tonne FT-Einsatz 320 €/t

Invest- und Betriebskosten Variante V2
Bei der Variante V2 wurde angenommen, dass ein Transport via TKW von Essen-Karnap zur
Raffinerie in Gelsenkirchen stattfindet. Die Lagerung soll in einem separat zu errichtenden Tank

stattfinden. Daraus ergeben sich folgende Kosten:

Art der Kosten  Art der Kostendarstellung Kosten
Entladung CAPEX - einmalig 5.000.000 €
Lagerung CAPEX - einmalig 10.000.000 €
Verarbeitung OPEX —je Tonne FT-Einsatz 300 €/t

Invest- und Betriebskosten Variante V3
Bei der Variante V3 wurde angenommen, dass ein Transport via Kesselwagen vom Knapsacker
Higel zur Raffinerie in Gelsenkirchen stattfindet. Die Lagerung soll in einem separat zu

errichtenden Tank stattfinden. Daraus ergeben sich folgende Kosten:

Art der Kosten  Art der Kostendarstellung Kosten
Entladung CAPEX - einmalig 15.000.000 €
Lagerung CAPEX - einmalig 10.000.000 €
Verarbeitung OPEX — je Tonne FT-Einsatz 290 €/t

Ausblick Betriebskosten

Die Betriebskosten fiir die Raffination wiirden bei einem weiteren Hochlaufen der Verarbeitung
von FT-Produkten sinken. Im Bereich Logistik ware dies insbesondere der Fall, wenn immer
ganze Kesselwagenziige (ca. 1000 m3) verladen wiirden und mehrere Wagen gleichzeitig
entladen wiirden bzw. auf Schiffsverladung gewechselt wiirde. Entscheidend ist auch ein
Sinken der spezifischen griinen Wasserstoffkosten. Mit steigendem Anteil an FT-Wachs im
Einsatzstrom des HCs sowie einer veranderten Produktnachfrage wiirde auch eine weitere

Ausbeuteoptimierung im HC wirtschaftlich werden.
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2.5. Potenzialstudie zur Bereitstellung von Rohstoffen

Die nachfolgende Potenzialstudie vereinigt verschiedenste Arbeitspakete aus dem gesamten
BioJetFuel-Projekt. Inhaltlich teilt sich diese Kurzstudie in die Analysen zur Bereitstellung von
CO, sowie der Bereitstellung von H, auf. Zunachst wird in Abschnitt 2.5.1 eine technische
Analyse zur Abtrennung von CO. aus Rauchgasen erarbeitet. AnschlieRend werden die
verfiigbaren CO»-Bereitstellungspotenziale in Deutschland nach Bundeslandern und Branchen
in Abschnitt 2.5.2 dargestellt. Der zweite Teil dieser Studie widmet sich den
Versorgungsmoglichkeiten der PtL-Anlage mit grinem H.. Als erste Option wird die
Eigenversorgung in Abschnitt 2.5.3 analysiert. Hierfir wurde ein dynamisches Matlabmodell
aufgebaut, welches auf Basis der vorliegenden Winddaten die PtL-Anlage uber einen LOHC-
Speicher mit der Elektrolyse und dem Windpark koppelt. Als Erganzung zu diesem
Selbstversorgerszenario werden in Abschnitt 2.5.4 Optionen zum externen Bezug von H:
6konomisch bewertet.

2.51. Technische Analyse der CO2-Abtrennung aus Abgasen

Grundlegend kann zur Produktion synthetischer Kraftstoffe nutzbares CO, aus
unterschiedlichen Quellen gewonnen werden: aus Industrieabgasen, Biomasse oder mittels
Direct Air Capture (DAC) aus der Umgebungsluft. Im Rahmen dieses Projektes soll
klimaneutraler Kraftstoff auf Basis von biogenem CO; und griinem Wasserstoff hergestellt
werden. Da das CO; aus Industrieabgasen das Kriterium der Biogenitat per se nicht erfullt,
werden diese Potenziale in diesem Projekt nicht weiter betrachtet. Zusatzlich gestaltet der
industrielle Wandel infolge der Dekarbonisierung zur Erreichung der Klimaziele eine sichere
Zukunftsplanung schwierig, da sowohl Tempo als auch Art und Weise der Decarbonisierung
nicht genau eingeschatzt werden kdnnen. CO. Uber DAC kann als 100% biogen gesehen
werden, da hierbei bereits in der Atmosphare vorhandenes CO, genutzt wird. Diese
Technologie ist jedoch gepragt von einem hohen Installations- und Betriebsaufwand und ist
technisch noch nicht ausgereift genug, um als kommerzielle Teilanlage in einen PtL-Prozess

integriert zu werden.

Die Nutzung von biomassebasierten CO>-Quellen erfillt weitestgehend die Projekt-
anforderungen, jedoch ist auch hier vor allem bei Millverbrennungsanlagen keine 100 %-ige
Biogenitat gegeben. Im direkten Vergleich zu den Industrieabgasen féllt das CO,-Potenzial aus
Biomasse deutlich kleiner aus. Das CO2-Potenzial aus Industrieabgasen betrug 2017 143 Mt,
wahrend jenes aus Biomasse 37,4 Mt betrug. Die ermittelten Potenziale sind in der folgenden
Abbildung 2.34 kenntlich gemacht.
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Abbildung 2.34:  Aufteilung der bestimmten CO2-Potenziale in Deutschland im Jahr 2017, Daten sind
entnommen aus Zitscher et al. [77] und Viebahn et al. [78]

Ein Vorteil der biogenen CO>-Quellen ist, dass diese auch in Zukunft vorhanden und
verwendbar sind. Dadurch, dass das entstehende CO; derzeit meist lediglich in die Atmosphare
entlassen wird, ist es theoretisch konkurrenzlos und kostenlos nutzbar, es fallen lediglich Kosten
zur Gasaufreinigung an. Im Hinblick auf mégliche Synergieeffekte durch Warmeintegration mit
einer exothermen PtL-Anlage bietet sich hier als CO,-Abtrenntechnik eine Aminwasche an, da
mit ihr hochreines CO: bei vergleichsweise geringem Energiebedarf gewonnen wird. Ein
Uberblick iiber die in diesem Projekt analysierten Verfahren zur CO»-Abtrennung ist als
Abschluss zu diesem Abschnitt in Tabelle 2.28 aufgefihrt.
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Tabelle 2.28: Charakterisierung der Abtrennverfahren fir CO2, Daten zusammengestellt aus
Quellen [78-80]

TRL Reinheit Energiebedarf Vorteile Nachteile
Adsorption  Druckwechsel- 9 87-99,9 0 0,69-
adsorption 0,73
Absorption Druckwasser- 9 14-22 0 0,7 Regeneration
wésche mit Luft
Org. 9 26-33 0 0,7 Regeneration
Lésungsmittel mit Luft

Aminwasche 9  90-99,99 2,2-2,3 0,04- Abwarmenutzung Toxisch und

0,55 mit PtL- therm.

Prozessen Energie

notwendig

Membran Klassisch 6-8 Mehrstufig: 0 0,87- Einfachheit und Mehrere
Bis 95 1,23 hohe Stufen,

Betriebssicherheit Trennscharfe

+kryogene 5-9 Bis 99 0 1,31- Kleine
Abtrennung 1,49 Skalierung
Tieftemperatur 9 99,99 0 2,84 Hoher
Energiebedarf

2.5.2. Potenzialstudie zur CO2-Verfiigbarkeit in Deutschland

Nachdem in Abschnitt 2.5.1 die technischen Grundlagen und Verfahren und das grundlegende
Potenzial zur CO2-Abtrennung in Deutschland ermittelt wurden, wird in diesem Abschnitt 2.5.2
ein detaillierterer Blick auf die Verfugbarkeit von CO2 nach Regionen und Branchen geworfen.
Die Grundlage bildet dabei der Schadstofffreisetzungs- und Verbringungsregister des
Umweltbundesamts, welcher online durch das Portal ,Thru.de* abgerufen werden kann. Hier
werden alle Emissionen aus verschiedenen Branchen nach dem PRTR-Gesetz
(SchadRegProtAG) erfasst. Die Emissionsquellen kénnen durch die Datenbank regional
zugeordnet werden. Auf diese Weise ist eine regionale Analyse mdglich. Eine allgemeine
Darstellung der Emissionsquellen zeigt Abbildung 2.35.

Abbildung 2.35 zeigt die generelle Methodik dieser Analyse und verdeutlicht die Lage von
industriellen Clustern in Deutschland mit einer starken Konzentration an registrierten

Emissionsquellen. Besonders deutlich erkennbar sind das Ruhrgebiet und das Rheinland. Die
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in Abbildung 2.35 gezeigte Auswertung visualisiert die Anzahl der Emissionsquellen, nicht aber
deren Intensitat. Fur eine tiefergreifende Analyse werden zudem noch verschiedene Sektoren
ausgeschlossen. Der Energiesektor wird aufgrund des Nachhaltigkeitsanspruchs der PtL-
Produktionskette aus diesem Vergleich ausgeschlossen. Des Weiteren werden die
Lebensmittelindustrie, die Papier- und Holzindustrie sowie sonstige Industriezweige aus der
Analyse exkludiert. Die vorliegende Analyse konzentriert somit die bestehenden Emissionen
aus den folgenden Industriezweigen:

e Abfall- und Abwasserwirtschaft

e Chemische Industrie

e Metallindustrie

e Mineralverarbeitende Industrie

Abfall- und Abwasserbewirtschaftung
Chemische Industrie

Energiesektor

Lebensmittelindustrie
Metallindustrie

Mineralverarbeitende Industrie
Papier- und Holzindustrie

Sonstige Industriezweige

Abbildung 2.35:  Darstellung der Emissionsquellen aus dem Schadstoffregister in Deutschland, Stand
14.12.2021

Die kumulierten Emissionen dieser Industriezweige sind nach den jeweiligen Bundeslandern
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aggregiert in Abbildung 2.36 eingetragen. Im Anhang zu diesem Kapitel sind zwei Ubersichten
zu den groflten Punktquellen aus allen Anlagengréen und allen relevanten Branchen zu

finden.

ﬁ CO2 in Mt/a
) 40

35

Chemische Industrie
Mineralverarbeitende Industrie
Abfall- und Abwasserbewirtschaftung
Metallindustrie

Abbildung 2.36:  Darstellung der Emissionen der ausgewahlten Branchen nach Bundesléndern in

Deutschland

In Abbildung 2.36 ist zu erkennen, dass die gréte Menge an CO2-Emissionen der definierten
Industrien in NRW anfallt. Das gesamte Potenzial liegt in NRW unter den betrachteten
Industriezweigen bei ca. 40 Mt/a. Der groRte Anteil entstammt dabei der Metallindustrie mit ca.
37 %. Die Mineralverarbeitende Industrie und die chemische Industrie kommen jeweils auf ca.
25 % der CO2-Emissionen. Der Rest von ca. 12 % ergibt sich aus der Abfall- und
Abwasserbewirtschaftung. Die Industriezweige werden im Folgenden noch weiter aufgeldst. Die
Auflosung korreliert das verfuigbare CO.-Potenzial mit der geordneten Anlagenkennlinie der

einzelnen Bundeslander aus dem Schadstoffregister. Die geordnete Anlagenkennlinie stellt
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eine Summenfunktion der einzelnen Punktquellen dar. Auf diese Weise kann aus Abbildung
2.37 abgelesen werden, welche minimale AnlagengréRe mit dem entsprechenden COo-
Potenzial korreliert.

a) Chemische Industrie b) Mineralverarbeitende

Industrie
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Abbildung 2.37:  Darstellung der CO2-Verfligbarkeit mit den jeweiligen Anlagengrofen der

untersuchten Industriezweige

Auch durch Abbildung 2.37 wird deutlich, dass NRW im Vergleich zwischen den Bundeslandern
jeweils die groten Anlagenkapazitaten mit den grofiten CO.-Potenzialen verbindet. Aus dieser
Betrachtung wird deutlich, dass in NRW bevorzugt CO2-Quellen mit besonders grol’em
Potenzial erschlossen werden kénnen und so ein Standortvorteil bestehen kann. Auch wenn
diese Analyse durch mehrere Ebenen vertieft wurde, so stellt die Analyse nur eine grobe
Abschatzung der jeweiligen Potenziale dar. Vor dem Realisierungsschritt muss daher eine

technische Analyse erfolgen, um die Umsetzung einer ErschlieBung vorliegender Quellen
detailliert zu untersuchen.
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2.5.3. Bereitstellung von griinem H: als Eigenversorger

Das Ziel der folgenden Analyse ist das Abschatzen von moglichen Wasserstoff-
Gestehungskosten fiir unterschiedliche Systemkonfigurationen zur Selbstversorgung am
Standort Knapsacker Hugel. Hierfir wird die Kopplung aus Windpark, elektrischen Stromnetz,
Elektrolyse, H>-Speicher und der PtL-Synthese betrachtet. Fir die Beschreibung des Systems
wurde ein Matlab/Simulink Modell aufgebaut. Die Wirkzusammenhange des implementierten

Modells sind in vereinfachter Weise in Abbildung 2.38 dargestellt.

(a) 5
LOHC-Speicher

Elektrolyse

Elektrische Energie
Windpark RWE R

(b)

Stromnetz

Synthese

Abbildung 2.38:  Ubersicht der untersuchten Systemkonfigurationen am CO2-Standort.

Die elektrische Energie wird von einem von RWE Renewables errichteten Windpark produziert.
Fir die unterschiedlichen Konfigurationen kann elektrische Energie sowohl in das Stromnetz
eingespeist und verkauft als auch aus diesem bezogen bzw. eingekauft werden. Die nachste
Anlagenkomponente ist die Elektrolyseanlage. Im Rahmen der Untersuchungen wurde
ausschlieBlich die Protonen-Austausch-Membran (PEM)-Elektrolyse analysiert, da diese ein
besseres Teillast-Verhalten als die alkalische Elektrolyse aufweist. Ausgehend von der
Elektrolyse wurden zwei Pfade untersucht.

e Bei Pfad (a) wird ein LOHC-Speicher verwendet um sowohl Fluktuationen bei der
Stromerzeugung als auch Stillstandszeiten auf der Raffinerieseite auszugleichen. Nach
Reul’ et al. [81] ist der LOHC-Speicher gegenlber der flissigen und gasférmigen
Speicherung von Wasserstoff zu bevorzugen®.

e Bei Pfad (b) wird kein Speicher verwendet. Die Elektrolyse-Anlage wird auf einem fest
definierten Betriebspunkt gefahren, welcher dem konstanten Wasserstoffbedarf der
Syntheseanlage entspricht. Uberschiissiger Strom wird in das Stromnetz eingespeist
und verkauft. Fehlender Strom wird aus dem Stromnetz enthommen und eingekauft.

Als weitere Referenz kann die Verdffentlichung von Decker et al. [82] herangezogen werden,
welche als methodische Grundlage fir die hier beschriebene Modellierung verwendet wurde.

Die wesentlichen Inhalte der Modellierung werden hier in verkurzter Form dargestellt:

9 Die Ausnahme bildet die gasformige Speicherung in Kavernen. Diese sind an den betrachteten
Standorten allerdings nicht vorhanden.
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Modellierung Windpark:

e Zeitliche Aufldsung der Winddaten in 10 Minuten Intervalle Uber ein gesamtes Jahr.

o Erstellung einer Leistungskurve des Windparks auf Basis von zeitlich gemittelten
Winddaten [83], von Performancedaten zu den Windkraftanlagen (NORDEX N149/5.X-
5.700) und eines Ertragsgutachtens.

e Das Ertragsgutachten betrachtet auch andere Windkraftanlagen wie z.B.
Senvion 3.2M114. Die vorliegenden Daten wurden ausgewertet und fur die Nutzung des
anvisierten Typs angepasst.

Modellierung PEM-Elektrolyse:

e Die im Modell nach Decker [82] abgebildete PEM-Elektrolyse-Anlage verwendet die
Leistungskennlinie nach Tjarks [84] fur einen 5 MW Elektrolyseur.

e Beziglich der Wirtschaftlichkeit wurden fir das Jahr 2025 basierend auf den
Referenzen [85-87] CAPEX von 1.174 €kW und OPEX von 46 €/kW pro Jahr
angenommen.

Modellierung LOHC-Speicher:

e Fir den LOHC-Speicher wurden Strombedarf und Hz-Verluste nach Reul et al. [81]
angenommen.

e CAPEX von 50 €/kgw. flir den LOHC-Speicher und von 248.333 €/ty, pro Tag fir die
Aggregate angenommen. Die jahrlichen OPEX wurden zu 2 % des CAPEX bzw.
3 % des CAPEX fur den LOHC-Speicher bzw. die Aggregate festgelegt.

PtL-Synthese:
e Fir die Syntheseanlage wurde ein Stillstand von 760 h pro Jahr angenommen. Die

Stillstandszeit pro Intervall betragt dabei mindestens 72 h. Dies flhrt zu
8000 Betriebsstunden pro Jahr.
Stromnetz:

e Fir den Einkauf von Strom aus erneuerbaren Energiequellen wurde basierend auf
Angaben von RWE Power [88] ein Wert von 6,65 ct€/kWh angenommen. Fir den
Verkauf von Strom werden die drei Verkaufspreise 7,9, 8,5 und 23,8 ct€/kWh
untersucht. Diese basieren auf angegebenen Baseload-Strompreisen der
EEX GERMAN POWER FUTURE [89].

Es wurden 100 unterschiedliche Szenarien betrachtet. Diese sind in Tabelle 2.29 dargestellt.

10 Die grundlegenden 7 Szenarien werden durch Variationen zum Stromverkaufspreises um 3 weitere
Szenarien erganzt. Diese werden im Abschlussbericht zu diesem Arbeitspaket naher beschrieben.
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Tabelle 2.29:

Szenario fir die Analyse zur H2-Eigenversorgung

Szenario 1 4 5 6 7

Anzahl WEA 3 10 10 10 10 10

Anzahl PEM 4 12 11 9 6 9

Elektrolyseure

Spitzenlastabriegelung 1,00 1,00 0,98 0,90 0,70 0,50 Kein Speicher.
Bilanzielle
Verrechnung mit
Stromnetz.

VLH 2567 2852 2836 2992 3264 4092 7827

Die Szenarien variieren in der Anzahl der WEA und in der Spitzenlastabriegelung. Im letzten

Szenario 7 wird kein LOHC-Speicher verwendet, sondern der Strom bilanziell mit dem

Stromnetz verrechnet. Hierbei wird fir 10 Minuten Abschnitte liber das ganze Jahr die vom

Windpark produzierte Energie, mit der von der Elektrolyse bendétigten verglichen und

entsprechend Strom einge- oder verkauft. Das Szenario 7 entspricht Pfad b in Abbildung 2.38.
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Szenarien-Ergebnisse mit einem Stromverkaufspreis von 8,502 ct€/kWh.

1 Der Uiberschiissige, nicht fiir die Elektrolyse verwendete Strom wird in das Netz eingespeist.
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Die Untersuchungen in diesem Bericht haben gezeigt, dass bei der Nutzung eines Inselsystems
mit einem LOHC-Speicher Hz-Produktgestehungskosten im Bereich 5,33-7,38 €/kgn2 bei einem
angenommen Stromverkaufspreis von 8,502 ct€/kWh moglich sind. Mit steigendem Anteil an
verkauftem Strom sinken dabei die Kosten, wobei die Abhangigkeit vom Verkaufspreis stark
ansteigt. Die rein bilanzielle Verschaltung in Szenario 7 flihrt zu H.-Produktgestehungskosten
von 4,17-4,19 €/kg+.. Die Ergebnisse dieser Szenarioanalyse sind in Abbildung 2.39

zusammengestellt.

2.54. Potenzialstudie zum Hz-Bezug

Die Potenzialstudie zum externen Bezug von gruinem H: vervollstdndigt die
Wirtschaftlichkeitsszenarien in dieser Studie und knlipft somit direkt an die in Abschnitt 2.5.3
beschriebene Mdglichkeit der Selbstversorgung an. Die Potenzialstudie ist ebenfalls als
Metastudie aufgebaut, d. h. verschiedenste Quellen werden zu einer Szenarioanalyse
verdichtet. Fir den Abschlussbericht wird der Fokus auf die Darstellung der resultierenden
Szenarioanalyse gelegt. Die vorgelagerten Schritte zur Infrastruktur/-Entwicklung und zu den
Gestehungskosten von griinem Hz werden im Folgenden kurz zusammengefasst.

H:-Bedarf

Gegenwartig werden in Deutschland ca. 55 TWh an Hz verwendet [90, S.39]. NRW besitzt durch
die groRen Industriecluster einen vergleichsweise hohen H.-Bedarf von ca. 30 % des
gesamtdeutschen H,-Bedarfs (ca. 16,5 TWh). Fir 2030 werden je nach Szenario und
Systemgrenzen unterschiedliche Ho-Bedarfe prognostiziert. In der H.-Roadmap [90, S.28] des
Landes NRW wird ein Bereich von ca. 90 bis 110 TWh fiir ganz Deutschland vorhergesagt.
Stolten et al. [91, S.12/13] zeigen in ihrer Systemmodellierung einen Bedarf von ca. 104 TWh
im Jahr 2030 auf. Die europaische Wasserstoffstrategie [90, S.25] beschreibt eine starke
Steigerung der H>-Nachfrage in der zweiten Halfte der 2020er Jahre. Ausgehend von 2024 und
einem Basiswert von ca. 33 TWh an zusatzlichem griinem H; steigt der Bedarf in 2030 auf ca.
333 TWh. Alle Vorhersagen zeigen einen deutlichen Anstieg der Nachfrage an grinem H..
Infrastruktur

An diese Entwicklung knupft sich die Untersuchung der Infrastruktur und deren mdgliche
Entwicklung. Gegenwartig betreibt AIR LIQUIDE Deutschland GmbH das grofite H.-Netz in
Deutschland. Das Pipelinesystem erstreckt sich vom nérdlichen Ruhrgebiet bis in das
Rheinland. Insgesamt stehen ca. 240 km Leitungslédnge im Verteilnetz zur Verfigung. Das
Verteilnetz verbindet gegenwartig verschiedenste industrielle Verbraucher zwischen Marl,
Gelsenkirchen, Essen, Duisburg, Disseldorf und Leverkusen. [90, S.19]

Die entscheidende Frage ist, inwieweit das aktuell vorliegende Verteilnetz fir zukinftige
Aufgaben gerustet ist. Die deutschen Fernleitungsnetzbetreiber (FNB) haben einen

konzeptionellen Vorschlag fir ein deutsches Wasserstoffnetz mit Grenziibergangsstellen zu
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europaischen Nachbarldndern vorgelegt: das sogenannte ,visiondre Wasserstoffnetz*. [90,
S.59] Mit dem Ziel die Entwicklung dieses Hz-Netzes zu analysieren, wurde im Rahmen dieser
Potenzialstudie der Netzentwicklungsplan Gas 2020 - 2030 [92] (NEP) der
Fernleitungsnetzbetreiber (FNB, engl. Transmission System Operator, TSO) ausgewertet.
Im NEP flhren die Autoren tber Umfragen Informationen zu aktuellen Griingasprojekten'?
zusammen und binden die Informationen als Randbedingungen in die Netzmodellierung ein.
Diese Netzmodellierung zeigt dementsprechend den Handlungsbedarf im Sinne des Ausbaus
des Hx-Verteilnetzes auf. Von den Simulationsergebnissen werden verschiedene Mallnahmen
abgeleitet:

1. Umwidmung von bestehenden Erdgasleitungen zum Transport von H»

2. Neubau von Hz-Pipelines.
Die Modellierungen sind auf die diskreten Zeitschritte 2025 und 2030 festgelegt. Dieser
Zeithorizont steht im Einklang mit den Zeithorizonten fir den Aufbau und die Inbetriebnahme
einer PtL-Demonstrationsanlage auf Basis dieser Studie. Wenn die Projektentwicklung in 2022
beginnt, kdnnen verschiedene PtL-Anlagenvarianten bis 2030 realisiert werden. Abbildung 2.40
zeigt die durch die Modellierung in Ausblick gestellten MalRnahmen.
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Abbildung 2.40:  Durch den NEP geplante UmbaumaRnahmen fiir den Ausbau der H2-Verteilungs-
infrastruktur in NRW und Norddeutschland, entnommen aus NEP [92, S. 149 f.]

Fir das Jahr 2025 zeigen sich vorwiegend umgestellte Hpo-Leitungen im Bereich des nérdlichen

12 Griingas umschlieft griinen H2 oder synthetisches Erdgas (engl. synthetic natural gas, SNG)
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Ruhrgebiets und in Richtung der niederlandischen Grenze (siehe Abbildung 2.40). Der BP
Standort Lingen ist in diesem Konzept fest eingebunden. Als Neubaugebiet wird eine Strecke
von Dortmund nach Gelsenkirchen und weiter ins Ruhrgebiet ausgegeben. An dieser Trasse
kénnte auch der Standort Essen-Karnap an eine Ha-Leitung angeschlossen werden. Mit
Ausblick auf das Jahr 2030 wird eben diese Querverbindung durch das Ruhrgebiet weiter in
Richtung niederlandische Grenze ausgebaut. Hier kénnte importierter H, eine mdgliche
Bezugsquelle darstellen. Ansonsten sieht der NEP einen starken Ausbau der Hz-Infrastruktur in
Norddeutschland vor. Der Ausbauplan sieht eine starke Vernetzung von Standorten an der
Nordsee, der Region um Hamburg und den Industriestandorten in NRW vor. Diese Kombination
lasst auf die Verbindung von Windenergiestandorten und Hx-Erzeugung per Elektrolyse
schlieflen. Die Erweiterung des H>-Netzes Richtung Kéln und damit in Richtung des avisierten
Standorts Knapsacker Hiigel kann derzeit nicht aus den Modellierungen erschlossen werden.
Die Implementierung von H.-Infrastrukturen ist letztlich auch stark abhangig von den
okonomischen Randbedingungen, welche vorwiegend die Akzeptanz bei den Endkunden fir
Hz-Technologien beeinflusst und somit auch den Bedarf steuern. Aus diesem Grund werden
verschiedene Bezugsszenarien in diese Studie integriert. Wesentliche Kostentreiber in dieser
Analyse sind die Gestehungskosten am Produktionsstandort, mdgliche Importkosten und
letztlich die Kosten fiir die Verteilung in Deutschland an den Produktionsstandort der PtL-
Synthese.

Gestehungskosten

In der Literatur sind vielfaltige Kostenschatzungen fiir die Produktion von grinem H. zu
unterschiedlichen, zukiinftigen Zeitpunkten zu finden. Fir die Bezugskostenanalyse ist der
mittelfristige Zeithorizont von 2030 von besonderer Bedeutung. Die Annahmen fiir 2035 werden
ebenfalls von dieser Stitzstelle abgeleitet, sodass ein Szenario fir Variante V3 gebildet werden
kann.

Gegenwartig (2020 und spater) werden Bereitstellungskosten von ca. 4 — 6 €/kg von Schorn et
al. [93] angegeben. Die detaillierte Analyse der Bereitstellungskosten in Abschnitt 2.5.3 passt
mit einem Bereich von 5,33 — 7,38 €/kg sehr gut in dieses Bild. Diese Analyse ist allerdings auf
das Jahr 2025 bezogen und integriert bereits Kostenreduktionen beim Bau von
Windenergieanlagen (WEA) und Elektrolyseuren. In der H>-Roadmap [90] des Landes NRW
werden gegenwartig (2020) ca. 10 €/kg als Basiswert angenommen. Diesen sehr hohen Kosten
stehen grofle Kostenreduktionen fiir den Ausblick auf das Jahr 2050 gegenuber. Die Kopplung
von Onshore-WEA und Elektrolyseuren bildet ein Produktionssystem, welches griinen Hz im
Jahr 2050 zu Kosten unter 3,34 €/kg bereitstellen kann. Stolten et al. [91] analysieren in ihrer
Kurzstudie ein Intervall von 2,22 — 4,22 €/kg. Die Studie [91] bildet eine Optimierung flr das
Jahr 2045 und berticksichtigt den Import von Hz durch Schiffe aus Anrainerstaaten der Nordsee

und Pipelinetransport aus Sitdeuropa. Die Importkosten werden in diesen Szenarien mit
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3,22 €/kg per Schiff und 2,31 €/kg per Pipeline angegeben. Damit wird gezeigt, dass eine
massive Kostenreduktion durch 6konomische Veranderungen der Erzeugungstechnologien
und der Nutzung von importiertem H, mdglich ist.

Eine weitere wichtige Referenz ist das Gutachten zur Ho-Erzeugung und -Markten in Schleswig-
Holstein [94, S. 59]. Hier wird die inlandische Produktion von griinem H; mittels
unterschiedlicher Szenarien analysiert. Die Gestehungskosten zeigen eine Spannweite von ca.
3 — 10 €/kg je nach vorliegendem Szenario. Als Rahmenbedingung fiir eine weitere Analyse
koénnen hier 3 €/kg und 7 €/kg als Extremwerte fir die inlandische Produktion von griinem H,
Uibernommen werden. Diese Abschatzung ist unter der Annahme getroffen, dass keine EEG-
Umlage fiir den Betrieb der Elektrolyse bezahlt werden muss. Die ermittelten Werte stehen im
Einklang mit dem von Schorn et al. [93] ermittelten Bereich von 4 — 6 €/kg und erweitert somit
die Risikoabschéatzung zur sicheren Seite.

Import und Verteilung

Fur die Bestimmung von externen Bezugskosten von H», z.B. aus einer H>-Pipeline ab dem
Jahr 2030 sind neben den Gestehungskosten auch die Transportkosten und die
Verteilungskosten von Hz notwendig.

Als  mogliche Importregionen gelten  Vorzugsregionen mit besonders guten
Standortbedingungen fir die Erzeugung von Elekirizitdt aus EE-Anlagen. Als Beispiel mit
besonders kurzen Transportwegen gelten die Anrainerstaaten der Nordsee und hier im
Besonderen Norwegen, Island, UK und Irland. Diese Staaten wurden im Rahmen der H»-
Roadmap als mégliche Hz-Exporteure im Jahr 2050 analysiert. Eine Darstellung mdglicher
Importstréme nach Deutschland istim Anhang zu diesem Abschnitt enthalten. Weitere mdgliche
Regionen fiir die besonders kostengiinstige Produktion von griinem H; sind u. A. Saudi-
Arabien, Australien und Patagonien [93]. Fir den Transport von griinem H; aus Saudi-Arabien
nach Deutschland bestimmen Schorn et al. [93] maximale Kosten von ca. 1,7 €/kg fir das Jahr
2030. Wietschel et al. [95, S. 33] fiihren einen umfangreichen Vergleich von Hp-Transportkosten
mit unterschiedlichsten Technologien im Working Paper HYPAT [95] durch. Beriicksichtigte
Routen filhren von Marokko und Chile nach Deutschland. H> kann sowohl fliissig als auch
mittels LOHC als auch LNH3z nach Deutschland transportiert werden. Die Transportkosten
liegen zwischen ca. 15 — 30 €/MWh, was ca. 0,5 — 1 €/kg entspricht. Dieser Kostenaufschlag ist
deutlich geringer als die maximalen Kosten von Schorn et al. [93], ist allerdings auch auf 2050
bezogen. Als Bezugsoptionen werden Hx-Preise aus der MENA-Region mit dem Transport nach
Deutschland von 3,33 — 8,33 €/kg angegeben [95, S. 40]. Das Energiewirtschaftliches Institut
an der Universitat zu Koln (EWI) berechnet in ihrem Positionspapier [96] aus dem Jahr 2020
Transportkosten fir flissigen Wasserstoff per Schiff von ca. 1,5 €/kg. Die Kosten sind somit
vergleichbar mit denen von Schorn et al. [93]. Diese Transportkosten nach EWI [96] enthalten

die Be- bzw. Verladung an den Terminals, die Verflissigung sowie den Transport per Schiff fiir
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das Jahr 2030. Das Herkunftsland ist in diesem Fall Algerien. Zusammen mit den
Erzeugungskosten wird ein Bereich fiir die Bereitstellungskosten von ca. 3 — 4 €/kg ermittelt,
was sehr gunstigen Kostenannahmen entspricht. Fur die Verteilung von H, per Pipeline in
Deutschland wird ein Kostensummand von ca. 1 €/kg angenommen. Dieser Wert kann als
Referenzwert fiir die Verteilungskosten angenommen werden. Diese Kosten werden im
Folgenden naher betrachtet, denn neben den Kosten fiir den Transport aus Vorzugsregionen
nach Deutschland missen auch Kosten fir die Verteilung innerhalb von Deutschland
berucksichtigt werden. Eine Unterscheidung zwischen der Verteilung vom Importhafen zum
Verwertungsstandort und von der inlandischen Erzeugung zum Verwertungsstandort erscheint
in diesem Zusammenhang wenig sinnvoll. Die Annahme, dass sowohl der Import als auch die
inlandische  Erzeugung in Norddeutschland  stattfinden, relativiert  mdgliche
Transportlangenunterschiede. Aus diesem Grund wird im Folgenden von einer einheitlichen
Transportlange von ca. 500 km ausgegangen. Dies entspricht ungefahr der Strecke von Kiel
nach Kéln. Griiner Hz kann mittels verschiedener Technologien in Deutschland verteilt werden.

Gangige Maglichkeiten schlieRen den Transport durch
e Pipelines, Trailer (gasférmig), Trailer (flissig), Trailer (LOHC) und Ammoniak ein.

Die Eignung der Transportoption richtet sich nach dem zugrundeliegenden Aufkommen und der
Transportlange. Zu diesem Thema haben Reuss et al. [97] einen detaillierten Vergleich
ausgearbeitet. Fur diese Studie werden die Zahlen des Hydrogen Council herangezogen,
welche auch fir die Erstellung des H,-Gutachtens Schleswig-Holsteins [94] genutzt wurden. Als
glinstigste Option fir den Transport von H. wird in diesem Vergleich der Transport mittels
Pipeline angesehen. Die spezifischen Kosten liegen bei ca. 0,2 bzw. 0,4 €/kg fur Distanzen
zwischen 100 und 300 km. Auf einer Strecke von 500 km ergeben sich somit Kosten zwischen
0,67 — 1 €/kg. Alle weiteren Technologien sind in diesem Vergleich deutlich teurer und werden
nicht weiter berilcksichtigt. Diese Analyse berlcksichtigt lediglich den eindimensionalen
Transport von H Uber eine spezifische Strecke. In einem zukiinftigen Energiesystem werden
allerdings zusatzliche Infrastrukturen benétigt, die moglicherweise mit zusatzlichen Kosten
veranschlagt werden. Aus diesem Grund wurden zusatzlich die systemanalytischen Arbeiten
von Krieg [98] und Welder et al. [99] in diese Betrachtung eingebunden. In diesen Arbeiten
werden Mehrkosten fir die Verteilung von H: innerhalb Deutschlands in einem
Infrastrukturmodell abgebildet. Die Mehrkosten liegen zwischen 0,79 und 1,6 €/kg. Diese beiden
Werte werden in Ubereinstimmung mit den zuvor bestimmten Verteilungskosten als

Extremwerte in die folgende Szenarienanalyse Ubertragen.
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Szenarienanalyse fir die Bereitstellungskosten von H:

Die folgende Szenarienanalyse hat das Ziel die in den vorherigen Abschnitten gesammelten
Daten, Informationen und Erkenntnisse zu einer breiten Analyse der zukunftigen Ha
Bezugskosten fiir die Jahre 2030 und 2035 zu verdichten. Die Szenarienanalyse vergleicht
dabei den Bezug von Hz aus Vorzugsregionen und der inlandischen Produktion. Der Ansatz
berlicksichtigt dabei die Produktion, den Transport und die Verteilung des H.. Die beiden
groRen Einflussfaktoren Produktion und Verteilung werden dabei jeweils durch ein best case
Szenario und ein worst case Szenario abgebildet. Die Parameterwerte zu dieser Analyse sind

in Tabelle 2.30 eingetragen.

Tabelle 2.30:  Parameterwahl fir die Szenarienanalyse zu H.-Bereitstellungskosten

Szenario Produktionskosten Verteilungskosten
Vorzugsregionen Inléndische Produktion In Deutschland

best case 1,35 €/kg 3 €/kg 0,79 €/kg

worst case 3 €/kg 7 €/kg 1,6 €/kg

Mit den in Tabelle 2.30 eingetragenen Werten werden die Bereitstellungskosten in ihrer
kombinatorischen Vielfalt dargestellt. Eine detaillierte Auflistung der verschiedenen Szenarien
ist im Anhang zu finden (siehe Tabelle 6.2). Die Ergebnisse dieser Parametervariation sind
zusammen mit dem aktuellen Referenzpreis [100] fiir H2 an den H,-Tankstellen (9,5 €/kg) und

den Ergebnissen zur Selbstversorgung in Abbildung 2.41 dargestellt.
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Abbildung 2.41:
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Die Stadt Essen hat eine Machbarkeitsstudie fir die Analyse der Ha-Infrastruktur durchgefiihrt
und in abgeleiteten Szenarien liegen die Bezugspreise fiir H, zwischen 7,44 €/kg und 14,77 €/kg
fur die Jahre 2025 bis 2030, zwischen 2030 und 2035 liegen die Bezugspreise im Bereich
6,56 €/kg bis 9,25 €/kg [100]. Damit liegen die Szenarien in einer ahnlichen Spannweite wie die
in dieser Analyse aufgezeigten Hx-Kosten.

Die Szenarien 1 — 4 beschreiben den Import von H, aus Vorzugsregionen. Analog sind die
Szenarien 5 — 8 aufgebaut und untersuchen die inlandische Produktion von H, in Deutschland.
Es zeigen sich Mittelwerte zwischen allen Szenarien einer Reihe von 5,1 €/kg fir den Import
und 6,2 €/kg fur die inldndische Produktion. Damit ist kein grofRer Kostenvorteil fur den Import
im Jahr 2030 auszumachen. Als Alternative dazu sind in den Szenarien 10 — 13 die in
Abschnitt 2.5.3 untersuchten Varianten zur Selbstversorgung eingetragen. Der Mittelwert hier
liegt bei 5,6 €/kg und somit zwischen dem Import und der inldndischen Produktion. Um letztlich
Bezugskosten fiir den H, aus der Pipeline bestimmen zu kdnnen, werden als Szenarien
verschiedene Mischungsanteile aus den Mittelwerten zum Import und der inlandischen
Erzeugung ausgewahlt:

e 2030: ,Import:Inland“ = 20:80 > 5,98 €/kg
e 2035: ,Import:Inland” = 70:30 = 5,43 €/kg

Die auf diese Weise bestimmten Bezugskosten werden fur die Ausarbeitung der techno-
o6konomischen Analyse verwendet. Die Bezugskosten sind mit dem in diesem Bericht
dargestellten Aufwand bestimmt worden. Letztlich stellen die Werte eine Abschatzung dar und
sind als Anhaltspunkte zu verstehen. Aus diesem Grund kommt der Parametervariation der

techno-6konomischen Analyse eine besondere Bedeutung zu.

2.5.5. Marktstudie zur Einfiihrung von SAF-Kraftstoffen

Im Rahmen des Projekts wurde eine detaillierte Marktstudie zur Einfihrung von SAF-
Kraftstoffen erstellt. Zu Beginn der Marktstudie werden Rechercheergebnisse aus
wissenschaftlichen Verdffentlichungen, Positionspapieren und Publikationen aus dem

Marktumfeld zusammengestellt. Kernaussagen sind klar zu benennen:

e Alle Studien zeigen deutlich, dass PtX-Kraftstoffe fir die Defossilisierung des
Transportsektors und insbesondere der Luftfahrt bendétigt werden.

e FT-Produkte bieten ein besonders hohes Potenzial im Vergleich zu biogenen SAFs.

e Die Transformationsprozesse werden von Entwicklungsplanen begleitet und bilden
somit eine Vision von einer nachhaltigen Versorgung mit Flugkraftstoffen. Fir die
Umsetzung der Transformationsprozesse ist politische und finanzielle Unterstiitzung

notwendig.
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¢ Die systemwissenschaftlichen Analysen unterstreichen zusatzlich die Bedeutung von
PtL-Kraftstoffen fir die Erreichung der Klimaschutzziele, insbesondere des 95 % Ziels
im Jahr 2050.

Wicke et al. [101] zeigen in der Technologie-Roadmap des DLR mdgliche Potenziale zur
Verbesserung bestehender und neuaufkommender Technologien in der Luftfahrt. Zentrale
Erkenntnis ist, dass auch unter der Annahme von technologischen Fortschritten keine
gangbaren Alternativen zu flissigen Kraftstoffen in der Luftfahrt bestehen. Die elektrifizierte
Luftfahrt mittels Batterien oder H, besitzen auch auf lange Sicht nicht das Potenzial
konventionelle Techniken im Massentransport (Personen/ Guter) abzulésen und zielen eher auf
Nischenmarkte ab, wo geringe Kapazitaten und Reichweiten gefordert sind.

Dies ist u. A. ein wichtiger Grund flr die Einflihrung von SAF-Kraftstoffen in der Luftfahrt. Auf
politischer Ebene werden und wurden bereits verschiedenste Richtlinien fir eine frihzeitige
Implementierung von SAF-Kraftstoffen beschlossen. Eine Zusammenstellung von
verschiedenen Zielsetzungen und Zielwerten enthalt Tabelle 2.31.

Tabelle 2.31: Zusammenfassung von Zielsetzungen und Zielwerten von SAF-Beimischquoten
verschiedener Entitadten

Region Institution/ Programm/ Quelle SAF-Beimischquoten bis 2030

Europa EU (RED I1) [102] 0,2 % (2022), 1 % (2025), 3,5 % (2030)
EU ReFuel [103] 4 — 8 % (2030), 63 - 68 % (2050)

Deutschland BMU [104] PtL: 0,5 % (2026), 1 % (2028), 2 % (2030)
AIREG [104] 10 % (2025)

Welt IEA SDS [105] 4,9 % (2025), 9,8 % (2030)

Frankreich TotalEnergies [106] 1% (2022), 2 % (2025), 5 % (2030)

Norwegen Gevo Inc. [107] 0,5% (2022), 30% (2030)

Schweden Gevo Inc. [107] 0,8% (2021), 27% (2030)

Um ein mdgliches Marktpotenzial abzuschatzen kénnen nun die relevanten Zielwerte aus der
Zusammenstellung fir Deutschland exportiet und mit aktuellen Marktdaten aus der
chemischen Industrie zusammengefihrt werden. Zu diesem Zweck wurde der Jahresbericht
des Mineral6lwirtschaftsverbandes (MWV) [108] aus dem Jahr 2020 ausgewertet. Die Absatze
im nationalen Markt nach Art der Mineral6lprodukte sind in Abbildung 2.42 dargestellt.
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Abbildung 2.42:  Jahresbilanzen der nationalen Verkaufe in der Mineraldlindustrie zwischen 2015 und
2019, nach Jahresbericht MWV 2020 [108, S. 40].

Die Gesamtmenge an Kerosin wurde von 8,6 Mt im Jahr 2015 auf 10,2 m t im Jahr 2019
gesteigert. Nun fehlen in dieser Darstellung die Auswirkungen der COVID-19 Pandemie auf den
internationalen Flugverkehr. Die Erholungsphase wird bis zum Jahr 2025 prognostiziert, sodass
an dieser Stelle die Marktlage aus 2019 als Basisdatensatz fiir die weiteren Analysen genutzt
werden kann. Damit ist ein Ubergeordnetes Marktvolumen in Deutschland fir Flugkraftstoffe
von ca. 10,2m t pro Jahr identifiziert. Mit dieser Basiszahl und den zuvor ermittelten
Beimischquoten kann ein Marktpotenzial von 0,2 — 1 M t SAF-Kraftstoffe in Deutschland bis
2030 identifiziert werden.

Als Gegenstiick zur hier dargestellten Nachfrageseite wurde in der entwickelten Marktstudie
ebenfalls die Angebotsseite analysiert. Bauen et al. [109] haben einen Review zu aktuellen und
zukiinftigen Produktionskapazitaten durchgefiihrt. GroRtes Potenzial bieten hier das Alcohol-to-
Jet Verfahren, die Kombination aus Vergasern und FT-Synthese, sowie die Herstellung von
SAF-Kraftstoffen aus biogener Pyrolyse. Die PtL-Verfahren weisen in diesem Vergleich nur eine

untergeordnete Produktionskapazitat auf.

Fir die Okonomischen Analysen wurde zusatzlich der Jet-Fuel-Preis und dessen
Zusammensetzung recherchiert. Die Preisanalyse fir fossiles Kerosin teilt sich in die historische
Preisanalyse und deren Einflussfaktoren und die Preisvorhersage auf. Fir die historische
Analyse der Kerosinpreise wird der publizierte Datensatz des ,Jet Fuel Price Monitor” der IATA
[110] verwendet. Der in dieser Statistik beschriebene weltweite Kerosinpreis wird als
gewichteter Mittelwert auf Basis von Datenaggregationen von verschiedenen Markten
berechnet. Dieser Auswertung zur Folge betrug der weltweite Kerosinpreis am 09.07.2021
80,36 $/bbl. Im untersuchten Zeitraum ab Juli 2014 bis Juli 2021 schwankte der Kerosinpreis
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zwischen 130 und 15 $/bbl und folgte dabei direkt den Schwankungen des Rohdlpreises (Brent).
Die typische Preisspreizung zwischen Rohélpreis und Kerosinpreis betrug in diesem Zeitraum
ca. +25 %. Damit kann ein zukunftiger Kerosinpreis in Abhangigkeit der Rohdlpreisvorhersage
abgeschatzt werden. Stukart et al. [111] haben zur Preisentwicklung des Rohdls eine
Metastudie erarbeitet. Die Preisvorhersagen zeigen im Referenzszenario einen Anstieg auf
knapp 100 $/bbl bis zum Jahr 2030. Die Extremfalle umschlieRen hier einen Bereich von ca. 60
bis 125 $/bbl (0,38 bis 0,79 €/lIkerosin).

Fir PtL-Produkte aus dem Fischer-Tropsch-Prozess gelten 2,3 €/Ioe als gemafigte Annahme
aus der vorgestellten Metastudie. Diese Preise bilden die Grundlage fiir die Berechnung der
Blendkosten zwischen fossilem Kerosin und den SAF-Kraftstoffen. Die Preisspanne' firr das
Blend liegt demnach zwischen 1,31 und 1,56 €/lkerosin.

13 Die angegebene Preisspanne wurde mit wechselnenden Rohdlpreisen von 50 bis 125 $/bbl. berechnet.
Als fester Blendanteil zwischen PtL-Kerosin und fossilem Kerosin wurde die maximale Beimischmenge
von 50 % angenommen.
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2.6. Techno-6konomische Analyse und Bewertung

Die techno-6konomische Analyse der verschiedenen Varianten der PtL-Produktionsrouten flihrt
in letzter Instanz alle Ergebnisse aus den vorgelagerten Abschnitten zusammen. Die Basis
bilden die Verfahrensanalysen zu den einzelnen Syntheserouten (siehe Abschnitt 2.3). Die
Randbedingungen werden durch die Bestimmung der Standortdaten aus Abschnitt 2.2 definiert.
Die Analyse der Raffination schlieBt sowohl die Weiterverarbeitung der ,Rohprodukte” im
Hydro-Cracker als auch deren Transport mit ein (siehe Abschnitt 2.4). Die Potenzialstudien zur
Bereitstellung der Edukte liefern wichtige Annahmen fir die einzelnen Varianten (siehe
Abschnitt 2.5).

Die techno-6konomische Analyse selbst ist in die folgenden Abschnitte aufgeteilt. Zunéchst
werden die wichtigsten Erkenntnisse der durchgefiihrten Marktstudie zusammengefasst
(Abschnitt 2.5.5). Danach werden in den Abschnitten 2.6.1 und 2.6.2 die Methodik sowie die
getroffenen Annahmen zu den Randbedingungen zusammengestellt. Mit dieser Grundlage
werden dann in einem zweistufigen Verfahren zunachst die Greenfield-Falle (siehe

Abschnitt 2.6.3) und danach die Brownfield-Falle techno-6konomisch analysiert.

2.6.1. Methodik der Wirtschaftlichkeitsanalyse

Die Methodik der Wirtschaftlichkeitsanalyse wird gleichermafRen auf die fur die Greenfield- als
auch die fiir die Brownfield-Umgebung entwickelten Prozesse angewendet und ist somit ein
zentraler Baustein in der Erstellung dieser Studie. Die Beschreibung der Methodik ist dabei in
zwei Teile aufgeteilt. Der erste Teil fuhrt die allgemeine Methodik zusammen und gibt
Aufschluss Uber die Charakteristiken dieser Methodik (siehe Abschnitt 2.6.1.1).
Abschnitt 2.6.1.2 verdeutlicht in Analogie zu den technischen Ausfiihrungen die Unterschiede

zwischen den Fallstudien zu Greenfield und Brownfield.

2.6.1.1. Allgemeine Methodik der Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen

Die allgemeine Methodik der Kostenschatzung zielt darauf ab die Herstellungskosten (engl. cost
of manufacturing, COM) fir ein beliebiges Produkt zu bestimmen. Fir die Bestimmung der
Herstellungskosten werden die beiden Bausteine Betriebskosten (engl. operational
expenditures, OPEX) und jahrliche Kapitalkosten (engl. annual capital costs, ACC)
zusammengefiihrt. Formel (21) zeigt die Gesamtformel zur Berechnung der COM nach Turton
[112].

COM = 0,151 FCI + 2,284 - Cp + 1,031 (Cg + Cg) + Cyp, 1)
i-(1+0)t

+FC ((1+i)"—1

+i- 0,15)
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Die Methodik sieht vor, dass zunachst die Investitionskosten (engl. fixed capital investments,
FCI) der Anlage mit Hilfe von Grundbauteilkosten und bauteilspezifischen Zuschlagsfaktoren
bestimmt werden. Die AAC werden lber die Annuitat mit der gesamten Investitionssumme in
die PtL-Anlage und dem Umlaufkapital gebildet. Der festgelegte Zinssatz i sowie die
Betriebszeit t gelten fir alle Anlagen gleich. Die Betriebskosten fiir die Rohstoffe Cg, die
Betriebsmittel Cp, die Kernpersonalkosten Cxp sowie die Abfallenstsorgungskosten C 4
kdénnen zudem auf Basis der erstellten Prozesssimulationen direkt bestimmt werden. Alle
weiteren Betriebsmittelkosten lassen sich nun als prozentuale Zuschlagsfaktoren auf die bereits
bestimmten GréRen ausdrucken. Alle in dieser Studie betrachteten Einflussfaktoren auf die
Produktgestehungskosten sind im Baumdiagramm von Abbildung 2.43 enthalten. Der
Zuschlagsfaktormethodik nach Turton wird eine Genauigkeit von -30%/+50% zugeordnet,

welche mit dem aktuellen Projektstatus von 1-15% (Machbarkeitsstudie) harmoniert. [13, 113]

Herstellkosten
(COM) €kGronst

Kapitalabhéngige Betnebskosten
Kosten (ACC) (OPEX)
' \
Kapitalbedarf | ‘ ‘
(CAPEX) | migemein | | Fix | | Direkt }—‘
y—|—| I i i
Investitionssumme Umlaufkapital Administrativ Stevem Personal Rohstotfe
(FCI) (WC) Versiche- Uberwach- Betriebsmittel
I ung ungs-,
[ | Gemein- Baropersonal
- B e kosten Wartungs-
Unworher- ngs-,
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Apparate- Fracht Vertrags- Bauiand- Hilfsstoffe inkl.
kosten Versicherung gebiiven szcl;lungE Katalysator
Matenalien iifs-, Zusatz-
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Abbildung 2.43 Detaillierte Aufschlisselung der Herstellungskosten eines Produktes nach
Schemme [13]

Bestimmung der CAPEX

Grundlage fur die Durchfiihrung der prasentierten Methodik sind die Verfahrensanalysen. Mit
den Ergebnissen der Verfahrensanalysen werden alle notwendigen Betriebs- und
KomponentengréRen fiir eine Abschatzung der Komponentenkosten erhalten.

Die Kapitalkosten werden auf Basis von literaturgestiitzten Kostenkorrelationen des CAPCOST-
Tools nach Turton [112] bestimmt. Hierfir werden zunachst die Anschaffungskosten der

Hauptbauteile (Kolonnen, Pumpen, Kompressoren, Druckbehalter, Warmedlbertrager,
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Reaktoren) im Basiszustand C3 tber die folgende Formel berechnet:
cY = 10K1+Kz log19(2)+K3[log10(2)]) ? (22)

Als Basiszustand gilt hierbei Kohlenstoffstahl als Bauteilmaterial und der Betrieb bei
Umgebungsdruck (1 bar). K; bis K; sind bauteilspezifische Koeffizienten nach Turton [112] und
Z der bauteilspezifische GréRenparameter. Eine Ubersicht der zu betrachtenden
Hauptanlagenkomponenten, der zugehdrigen GréRenparameter und deren Geltungsbereiche
zeigt Tabelle 2.32.

Tabelle 2.32: Groflenparameter und dessen Geltungsbereich der Hauptanlagenkomponenten [112]

Bauteil Parameter Einheit Min. Max.

Kolonne Boden/ Volumen m3 0,3 520
Fullkérper

Warmedbertrager  Rohrbiindel Flache m? 10 1000

Pumpe Zentrifugal Leistung kW 1 300

Verdichter Zentrifugal Leistung kw 450 3000

-antrieb Geschlossener Leistung kW 75 2600
Motor

Behalter vertikal Volumen m? 0,3 520

Uberschreiten die bendtigten Bauteile die maximale GroBe des jeweiligen
Skalierungsparameters, werden mehrere Bauteile der gleichen Art parallel angenommen. Bei
einer Unterschreitung der minimalen GroRe, wird von CAPCOST der minimale
Bauteilkostenwert angenommen. Dadurch, dass es sich in diesem Projekt um Kleinanlagen
handelt, welche den Geltungsbereich haufig unterschreiten, kommt es somit zu einer
Kostenliberschatzung und das Projekt wird unwirtschaftlicher. Um diesem Effekt
entgegenzuwirken, werden die Bauteilkosten, welche die Giiltigkeitsgrenze unterschreiten,
zusatzlich mit einem Degressionsfaktor korrigiert. Zur Kostenskalierung der Gesamtanlage wird
ein Degressionskoeffizient von 0,6 nach Turton [112] angenommen. Fir die Bauteilgruppen
Kolonnen, Pumpen und Kompressoren koénnen diese Informationen direkt aus der
Prozesssimulation entnommen werden. Fur Warmeubertrager, Reaktoren und Druckbehalter
jedoch reichen die Simulationsdaten nicht aus, es muss zusétzlich eine Bauteilauslegung
durchgefiihrt werden. An dieser Stelle werden die Auslegungen der wesentlichen Komponenten

durch Tabelle 2.33 zusammengefasst.
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Tabelle 2.33: Ubersicht (iber die grundlegende Auslegung der wesentlichen Bauteile der

Verfahrensanalysen flr die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

Komponente Grundlegende Formel zur Auslegung Kurzbeschreibung
Warmelbertrager 4 0 Abschéatzung mithilfe eines
k- A6 liberschlagigen k-Werts,

welcher an die Stromkopplung

angepasst ist.

Reaktoren _ Vkae _ 2°710 Auslegung als mit
Katalysatormaterial gefiilltem
Druckbehalter.

Druckbehalter Auslegung als

VG.as
m [p Schwerkraftabscheider mit
w-(0,048 —- /—1—1 2,5 ) ,
S Py Tropfchenabscheider

Fir eine héhere Genauigkeit der Kostenschatzung werden die Reaktorkosten der Fischer-

D=2

Tropsch-Prozesse nach der Methodik von Baliban et al. bestimmt [113], denn diese Art von
Reaktoren sind zu komplex, um als simple Druckbehalter modelliert zu werden. Baliban et al.
[113] berechnen zunachst das direct permanent investment, kurz DPI, nach Formel (23):
sf
DPI = (1+ BOP) - Cy- (5—0) -n09 (23)

Hierbei steht S fiir die Anlagenkapazitat, sf stellt einen Skalierungsfaktor dar, n die Anzahl
paralleler Reaktoren, falls die MaximalgrofRe Uberschritten wird und C, die Referenz-
Grundkosten bei der GrundkapazitatS,. Das balance of plant, kurz BOP, berlicksichtigt
zusatzliche Kosten fir Anlagenkomponenten und LanderschlieRung in Form eines prozentualen

Zuschlages.

Die Kosten der Bauteile aus dem Normalzustand (Auslegung aus der Verfahrensanalyse)
werden im weiteren Verfahren durch verschiedene Aufschlagfaktoren fur die Bauteilausfiihrung
(Druck, Material, etc.) erhoht. Die in CAPCOST hinterlegten Werte gelten jeweils fir das Jahr
2001. Fir eine Umrechnung auf das Jahr 2020 wird der Chemical Engineering Plant Index
(CEPCI) herangezogen, welcher ein Mal dafir ist, wie sich der Wert von chemischen Anlagen
im Laufe der Zeit veréandert hat. Formel (24) zeigt die Umrechnung der Kosten auf das Jahr
2020, der CEPCI von 2001 betrug 394, der von 2020 596,2 [114].

CEPClyg39

o 2020 (24)
CEPCly001
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Ebenso zu beachten ist die Wahrung, in welcher die Kosten angeben werden, denn CAPCOST
verwendet US$ als Wahrung. Hier wird zur Umrechnung der Wechselkurs der letzten 10 Jahre
gemittelt. Der genutzte Umrechnungsfaktor ist daher 0,8314 €/US$ [115].

Die gesamten FCI der Anlage berechnen sich nun nach Formel (25).

n n
FCI =1,18- z Coy +0,5- z e (25)
i=1 i=1

Bestimmung der OPEX

Die OPEX sind jahrliche Kosten, die durch das Betreiben der Anlage entstehen. Sie unterteilen
sich in fixe, allgemeine und direkte Betriebskosten. Fixe Betriebskosten sind von der
Produktionskapazitat unabhangige regelmaflige Zahlungen wie Gemeinkosten oder Steuern,
wahrend allgemeine Betriebskosten das Tagesgeschaft sichern. Unter die direkten
Betriebskosten fallen alle Kosten, welche direkt mit dem Betrieb der Anlage zusammenhéangen,
wie zum Beispiel Rohstoff- oder Betriebsmittelkosten. Bei einer Erh6hung der Anlagenkapazitat,
steigen daher ebenso die direkten Betriebskosten. [13, 116]

Zur Ermittlung der Rohstoff- sowie Betriebsmittelkosten werden die stoffspezifischen
Verbrauche aus den Simulationen mit den spezifischen Kosten multipliziert und aufsummiert.
Als Betriebsmittel zédhlen Dampf (Hochdruck-, Mitteldruck- und Niederdruckdampf), Strom,
Kuhlluft, Kiihlwasser und Kihimittel. Die Berechnung der Abfallentsorgung erfolgt analog tber
die Menge des entstehenden Prozesswassers aus den Simulationen und einem spezifischen
Abwasseraufreinigungspreis.

Die Berechnung der Kernpersonalkosten C erfolgt nach der von Turton [112] vorgeschlagenen
Methodik nach Alkhayat und Gerrard [117].

2.6.1.2. Unterschiede zwischen Greenfield und Brownfield in der Methodik der
Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen

Wesentliche Unterschiede aus der technischen Verfahrensanalyse zwischen den Greenfield-
und Brownfield-Standorten werden auch in die Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen transportiert,
da die neu ausgelegten Prozesse leichte Abweichungen in ihren Energie- und Massenbilanzen
mitbringen. Zusatzlich wurden die fir die Brownfield-Falle verédnderten Prozesse vollig neu
durch die angewendete Kostenmethodik bearbeitet und eine neue Kostenschatzung erstellt.
GroRter Unterschied sind an dieser Stelle die nun mit Wasser gekiihlten Warmetauscher,
welche deutlich kompakter gebaut werden als ihre Luft gekuhlten Gegenstiicke aus den
Greenfield-Varianten.

Ein wesentlicher Unterschied in der gesamten Prozesskette wird durch die Verladung der FT-

Rohprodukte und deren anschlieRenden Transport in die Raffinerie eingefuhrt. Daher werden
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fuir die Be- und Entladung am PtL-Produktionsstandort und in der Raffinerie
Verladeeinrichtungen vorgesehen, welche zu zusatzlichen Investitionskosten fiihren. Eine
genaue Darstellung der Kosten findet in Abschnitt 2.4 statt. Die Investitionskosten betragen
5 Mio.-€ fir V1, 15 Mio.-€ fiur V2 und 25 Mio.-€ fur V3 (jeweils doppelte Bilanzierung). Im
Methanolfall wurde nur eine Verladeeinrichtung fiir eine weitere Vermarktung bilanziert.

Die OPEX-Kosten wurden fir die Brownfield-Varianten an verschiedenen Stellen angepasst:

e Die Kosten fiir das Uberwachungs- und Biiropersonal wurden um 50 % gesenkt. Diese
Korrektur wurde durch einen ausgearbeiteten Personalplan der Standorte mit
integrierter PtL-Synthese ermdglicht. (Personalauskunft RWE)

e Fir die Variante V1 ist geplant, dass die Kesselwagen, welche fiir den Transport der
Rohprodukte notwendig sind, gemietet werden. Hierfir wurden 400.000 €/a
veranschlagt.

e In den Varianten V2 und V3 wird davon ausgegangen, dass neue Tanks (dedicated
systems) angeschafft werden. Hierfir wurden zusétzliche Investitionskosten auf die
CAPEX-Kosten eingerechnet.

e Die Weiterverarbeitung der Rohprodukte im HC werden im Wesentlichen durch den
Transport und die Kosten fur zuséatzlichen H. bestimmt. Aus diesem Grund wurden hier
szenarioabhangig verschiedene OPEX-Kosten angenommen: 300 €/t fiir V1, 300 €/t fir
V2, 290 €/t fur V3.

o Die Weiterverarbeitung der FT-Rohprodukte im Co-Processing fiihrt zu im Vergleich
zum Greenfield-Fall veranderten Produktverteilungen. Der im Greenfield-Ffall integrierte
HC und der gesamte Prozess wurde flr die Maximierung der Produktausbeute erstellt

und zeigt somit deutlich héhere Kerosinanteile (vgl. Abschnitt 2.3.3.1).

Hinweis!

Der wirtschaftliche Vergleich der ausgearbeiteten GF- und BF-Kosten ist nicht aussagekraftig,
da besonders die unterschiedlichen Annahmen zur Eduktbereitstellung und die
unterschiedlichen Prozessketten mit Transport und Weiterverarbeitung nicht vergleichbar sind.
Obwohl ahnliche Prozesse ausgelegt wurden, verandert die Prozesskette auch die Ausbeuten
und somit die Grundlage fur die 6konomische Bewertung. Weitere Herausforderung beim
direkten Vergleich sind die unterschiedlichen Zeitebenen der einzelnen Varianten. Aus diesem
Grund werden am Ende des Berichts diese komplexen Sachverhalte zusammenstehend
diskutiert.
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2.6.2. Randbedingungen der Wirtschaftlichkeitsanalyse

Zur Bestimmung der OPEX mussen zunachst geeignete Annahmen fiir die spezifischen Kosten
von Edukten und Betriebsmittel, fur die Abwasserkosten sowie Betriebsdauer und Zinssatz flr
den Anlagenbetrieb festgelegt werden. Es wurde sich hierbei an bereits veréffentlichten
Arbeiten von dem Forschungszentrum Julich und der Literatur orientiert [13]. Tabelle 2.34 stellt
alle Annahmen zusammen.

Tabelle 2.34:  Allgemeine Parameter fur die Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen

Betriebsmittel Energie [MJ/h]
Kosten fur H, 6 €/kg

Kosten fur CO, 70 €/t

Kosten fur 0, 70 €/t

Kosten fiir Hochdruckdampf 0,0187 €/MJ
Kosten fir Mitteldruckdampf 0,0158 €/MJ
Kosten fir Niederdruckdampf 0,0146 €/MJ
Kosten fiir Betriebsstrom 0,0976 €/kWh
Kosten flur Kiihlwasser 0,0048 €/MJ
Kosten fir Kiihimittel 6,58 €/GJ
Abwasserkosten [118, 119] 3 €/m3
Betriebsdauer der Anlagen 20 a

Zinssatz 8 %
Betriebsstunden pro Jahr 8000 h/a
Unterer Heizwert Kerosin 35,9 MJ/I
Unterer Heizwert Diesel 35,9 MJ/I
Unterer Heizwert Benzin 32,2 MJ/I

Fur die spezifische Untersuchung der Top-Varianten in Brownfield-Umgebung wird zusatzlich
eine Fallunterscheidung definiert. Der gré3te Einflussfaktor auf die Wirtschaftlichkeit ist die
Bereitstellung von griinem Hz und somit wird dieser Wert explizit auf jede Variante und jeden
Fall angepasst. Zu den Varianten V1 und V2 werden jeweils ein best case Szenario und ein
worst case Szenario definiert. Die Fallunterscheidung fiir die Variante V1 wird zusatzlich noch
um eine Griinstromvariante erweitert. Diese Variante schlie3t die bilanzielle Verrechnung von
Netzstrom mit Strom aus EE-Anlagen aus und fordert eine Gleichzeitigkeit von
Grinstromerzeugung und Grinstromverbrauch. Dadurch reduziert sich die angenommene Zahl

der Volllaststunden der Elektrolyse und erh6hen somit auch die H,-Kosten. Variante V3 wird
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ohne Variation berechnet und beriicksichtigt nur den im Projekt definierten Synthesegaspreis
und den zuvor definierten H>-Preis fur das Jahr 2035. Alle Randbedingungen sind in der

untenstehenden Tabelle 2.35 aufgefiihrt.

Tabelle 2.35: Parametersatze fiir die Variation der Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen

Fall Mit Netzbezug Griinstrom Varianten (nur V1)

H> CO, Elekirizitat H> CO, Elektrizitat  Synthesegas

€kg €t €/kWh €kg €/t €/kWh €n
V1 Bestcase 560 104 0,0655 6,8 160 0,0649
Worst case 9 119 0,0655 9 176  0,0649

V2 Bestcase 5,98 88 0,0686
Worst case 5,98 103 0,0686

V3 Reference 5,43 0,0686 216

case

Damit sind alle Vorarbeiten fir die Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen abgeschlossen und die

techno-6konomische Analyse kann im folgenden Abschnitt durchgefiihrt werden.

2.6.3. Abschatzung der theoretischen Produktgestehungskosten auf Basis

der Greenfield-Analyse

Die technische Auslegung der finf Prozesse erfolgte auf Basis der am Standort Knapsack
verfiigbaren CO»>-Menge. Darauf aufbauend wurde das bereits beschriebene Vorgehen der
Bauteilkostenmethodik angewandt, um die Investitionskosten fiir die verschiedenen
Prozessvarianten zu bestimmen. Abbildung 2.44 zeigt die summierten CAPEX-Komponenten
der untersuchten Pfade. Da es sich bei den Prozessen MtK, MtG und MTBE um eine
Weiterverarbeitung des Methanols handelt, werden die CAPEX des Methanol-Prozesses in
diesen Fallen aufaddiert. Der MTBE-Prozess kann als eine Abwandlung des MtK-Prozesses
verstanden werden, daher werden auch hier die anteiligen CAPEX des MtK-Prozesses
hinzuaddiert. Die CAPEX des FT-Prozesses belaufen sich auf ca. 45 Mio.-€, die der Methanol-
basierten Prozesse liegen im Bereich 27 bis 32 Mio.-€ und sind damit niedriger. Beim naheren
Vergleich der Kostenkomponenten sticht heraus, dass fur die FT-Synthese deutlich hdhere
Reaktorkosten von ca. 21 Mio.-€ im Vergleich zu den Kosten von ca. 1 Mio.-€ und weniger im
Falle der Methanol-basierten Prozesse anfallen. Begrindet ist dies in einer hdheren
Komplexitat der Reaktoren, denn fiir die FT-Synthese miissen ein Fischer-Tropsch-Reaktor, ein

rWGS-Reaktor sowie ein Hydrocracker bilanziert werden. Die Reaktoren der Methanol-Pfade
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hingegen koénnen als einfache Druckbehalter ausgelegt werden, was geringere
Anschaffungskosten nach sich zieht. Zweitgrof3ter Kostenfaktor fir alle Prozesse sind die

Warmedbertrager, gefolgt von den Druckbehaltern.
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= Methanolanlage 4 MtK-Anlage
u FCI Kolonnen FCI Pumpen
FCI Kompressoren FCIl Kompressorantriebe
u FCI Druckbehélter FCI Reaktoren
FCI Warmelibertrager Umlaufkapital

Abbildung 2.44:  Zusammensetzung der CAPEX fir den Standort Knapsack im Greenfield-Vergleich
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Abbildung 2.45:  Vergleich der CAPEX fir den Standort Knapsack und den Standort Essen-Karnap im
Greenfield-Vergleich

Fir den Standort Essen-Karnap steht eine gréfRere CO2-Menge zur Verfigung, wodurch die
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Syntheseleistung der Prozesse zunimmt. Eine erneute technische Auslegung und Simulation
ist an dieser Stelle nicht sinnvoll, da sich die Prozessfiihrung nicht &ndert, sondern sich lediglich
die Kapazitat der Anlage um den Faktor 3,13 erhoht. Stattdessen wird eine mathematische
Skalierung der fir den Standort Knapsack bereits berechneten Kosten vorgenommen. Fir die
FCI geschieht dies liber die bereits vorgestellte Methodik der Degression, da Bauteilkosten nicht
linear mit ihrer Kapazitat steigen. Abbildung 2.45 stellt die CAPEX der beiden Standorte
gegenliber. Es zeigt sich eine nahezu Verdopplung der Kosten zwischen den Standorten.

Die aufgeschlisselten OPEX der Synthesevarianten fir den Standort Knapsack sind in
Abbildung 2.46 dargestellt.

OPEX Knapsack
65 Mio.€ + Administrative Kosten

Gemeinkosten

60 Mio.€ T u Steuern und Versicherungen
2 T T o s o Patent- und Lizenzgebiihren
55 Mio.€ —— 2 — Labi
= - 2 2 2 2 aborkosten
§ 2 1 ; Hilfsstoffe
< . 2
>c<’- 50 Mio.€ 1 ) 1 1 — 1 Wartungs- und Reperaturarbeiten
wi 2 .
% - p— %% Eg Uberwachungs- und Biiropersonal
45 Mio.€ %1 "-E::' 49 _:-?__ 49  Abfallentsorgung
e 49
47 e 2 Personal der Fertigung
40 Mio.€ - ) .
“ o e = Betriebsmittel
i -'::E::' e Rohstoffe
45 Mo e R
FT Methanol MtK MTBE *Methanolanlage

Abbildung 2.46:  Zusammensetzung der OPEX fir den Standort Knapsack im Greenfield-Vergleich

Zu beachten ist hier, dass die Kostenachse geschnitten dargestellt ist und ihren Ursprung bei
35 Mio.-€/a hat. Es ist daher deutlich zu erkennen, dass die Rohstoffkosten als unterster Balken
den groéften Teil der OPEX einnehmen, diese liegen fir den FT-Prozess bei ca. 47 Mio.-€/a
und die Methanol-basierten Varianten bei ca. 42 Mio.-€/a. Da alle Prozesse auf Grundlage der
gleichen verfigbaren CO»-Menge in Knapsack ausgelegt wurden und sich dementsprechend
identische CO.-Kosten fiir alle Prozesse ergeben, wird deutlich, dass die Varianz der
Rohstoffkosten innerhalb der Prozesse durch den Wasserstoffverbrauch resultieren muss. Alle
weiteren Kostenkomponenten belaufen sich auf jeweils maximal 3 Mio.-€.

In Summe betrachtet unterscheiden sich die gesamten OPEX der untersuchten Prozesse nur
gering um ca. 2 bis 3 Mio.-€/a. Die OPEX des FT-Prozesses belaufen sich auf etwa 60 Mio. €/a,
die der Methanol-basierten Prozesse liegen mit 57 bis 58 Mio.-€/a leicht darunter. Der FT-
Prozess weist zwar héhere FCI und Rohstoffkosten auf, da allerdings fiir die Methanol-basierten
Prozesse sowohl eine Methanol-Anlage als auch eine Weiterverarbeitungsanlage bilanziert
wurde, liegen hier bauteilanzahlbezogene und damit auch personalkostenbezogene OPEX-
Komponenten hoher.
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Abbildung 2.47 zeigt analog zu den CAPEX auch fir die OPEX den Vergleich der beiden
Standorte. Da die OPEX linear zur Syntheseleistung skalieren, sind diese fir den Standort
Essen-Karnap ebenfalls um den Kapazitats-Faktor von 3,13 hoher als fir den Standort

Knapsack.

200 Mio.€
160 Mio.€

120 Mio.€
Knapsack

80 Mio.€ 173 144 162 165 161 Karnap

OPEX pro Jahr

40 Mio.€
60 49 57 57 58

0 Mio.€
FT Methanol MtK MtG MTBE
Abbildung 2.47:  Vergleich der OPEX fiir den Standort Knapsack und den Standort Essen-Karnap im

Greenfield-Vergleich

Fir einen Vergleich mit gangigen konventionellen Kraftstoffen werden die Herstellungskosten
auf einen Liter Dieseldquivalent (LHV= 35,9 MJ/l [1]) normiert. Tabelle 2.36 fasst die
untersuchten Prozesse, deren Syntheseleistung und die Herstellungskosten zusammen. Fir
den Standort Knapsack resultieren Herstellungskosten von etwa 3,53 bis 3,66 €/log, fir den
Standort Essen-Karnap liegen diese im Bereich 3,07 bis 3,32 €/Ipe. An beiden Standorten sind
die spezifischen Herstellungskosten fir den FT-Prozess hoher als fiir die Methanol-basierten

Varianten.
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Tabelle 2.36: Herstellungskosten der Prozessvarianten fur den Standort Knapsack (1) und den
Standort Essen-Karnap (2) im Greenfield-Vergleich

Parameter Einheit FT MeOH MtK MtG MTBE

Ort 1 2 1 2 1 2 1 2 1 2
Syntheseleistung MW 219 684 231 723 21,1 659 209 654 21,1 66,7

Mio.- 64,3 182,0 50,4 147,2 59,7 164,6 60,7 167,9 61,2 164,1
€/a

Sepz. 366 332 2,71 254 353 3,12 3,62 3,20 3,62 3,07
Herstellungs- €/lpg
kosten

Herstellungskosten

In diesem Abschnitt wurden die Rohstoffkosten der Synthesen als malgebende
Kostenkomponente identifiziert. Um dessen Einfluss tiefer zu analysieren, wird an dieser Stelle
eine Sensitivitatsanalyse fiir die Ho-Kosten durchgefiihrt. Beide Kostenpunkte flieBen linear in
die Herstellungskosten ein. Betrachtet werden der FT-Prozess sowie der MtK-Prozess fiir beide
Standorte aufgrund der annahernden Vergleichbarkeit ihres Produktspektrums. Abbildung 2.48
visualisiert die spezifischen Herstellungskosten der beiden Prozesse fir einen fixierten COo-
Preis von 70 €/t und variierenden H>-Kosten von 3 €/kg, 6 €/kg (Base-Case) und 9 €/kg. Es
zeigt sich, dass aus einer Erhéhung der Hz>-Kosten um 1 €/kg eine Erhéhung der spezifischen

Herstellungskosten um etwa 0,42 €/lpe resultiert.

6
4,92
’ 4,74

X - " 3
W, 4 3,66 3,53
c ° o 3,32 312
2. ° .
[0}
o) 2,39 2,30
= . . 2,05 1,89
72 ’ .
[}
T

0

FT Knapsack MtK Knapsack FT Karnap MtK Karnap

H,-Bereitstellungskosten: e 9€/kg e 6 €/kg Base-Case e 3 €/kg

Abbildung 2.48:  Herstellungskosten fir variierende Hz-Kosten bei konstanten CO2-Kosten von 70 €/t
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2.6.4. Abschatzung der realen Produktgestehungskosten auf Basis der

umsetzbaren Varianten in der Brownfield-Analyse

Die Bestimmung der Produktgestehungskosten der anvisierten Brownfield-Varianten stellt die
zentrale Analyse innerhalb der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung dieser Studie dar. Alle vorherigen
Ergebnisse werden in diesem Abschnitt zusammengefiihrt bzw. als Grundlage verwendet. Aus
dieser zentralen Position kommt der nachfolgenden Analyse eine besondere Bedeutung
innerhalb der Studie zu. Die Varianten der Brownfield-Falle fokussieren die Implementierung
des FT-Verfahrens in allen drei Varianten. Fir die Varianten 1 und 2 wird zusatzlich die
Methanolsynthese als Vergleich dargestellt. In Analogie zu Abschnitt 2.6.3 werden zunachst die
Investitionskosten der Varianten bestimmt. Im Gegensatz zu den Greenfield-Varianten mussen
fir die Brownfield-Varianten auch die Investitionskosten fir den Transport und die
Weiterverarbeitung beriicksichtigt werden. Eine Ubersicht zu den abgeschatzten Kosten stellt
Abbildung 2.49 dar.
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Abbildung 2.49:  Zusammensetzung der CAPEX fir die betrachteten Brownfield-Varianten

Die Kosten fir die Variante V1-FT liegen summiert bei ca. 40 Mio.-€. Eine deutliche
Kosteneinsparung wird im Vergleich zur Greenfield-Variante durch die Umstellung der

Warmelbertrager auf Kihlwasser erzielt. Dennoch missen ca. 10 Mio.€ fir die
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Verladeeinrichtungen investiert werden. Fir die Methanolanlage in der Variante V1 wurde
entsprechend der definierten Systemgrenzen an dieser Stelle nur eine Verladeeinrichtung am
Synthesestandort beriicksichtigt. Die Variante V2 stellt fir beide Synthesen jeweils eine
Skalierung dar und zeigt keine weiteren Erkenntnisse. Besonderheit in der Variante V3 stellt die
Kesselwagenanbindung dar, welche nochmals einen zusatzlichen Investitionsbedarf von ca.
20 Mio.€ mit sich bringt. Fir den Aufbau der gesamten Produktionskette werden in der
Variante V3 ca. 155 Mio.-€ abgeschatzt. Spezifisch sinken die Investitionskosten bezogen auf
die produzierte Menge an synthetischem Kraftstoff. Die Produktionskapazitat von Variante V3
ist ca. 8,4-mal hoher als die Produktionskapazitat von Variante V1. Der Anstieg der
Investitionskosten zwischen diesen beiden Varianten entspricht schatzungsweise dem 4-

-fachen, was letztlich die spezifische Kostendegression auch fir die Brownfield-Falle nachweist.

Fir die Bestimmung der Herstellungskosten der verschiedenen Varianten missen zusatzlich
zu den Investitionskosten auch die Betriebskosten (OPEX) bestimmt werden. OPEX und
CAPEX stehen nach der in Abschnitt 2.6.1 eingefuhrten Methodik teilweise im direkten
Zusammenhang, da verschiedene Kostenfaktoren der OPEX von den FCI abgeleitet werden.
Abbildung 2.50 zeigt den Vergleich der abgeschatzten OPEX-Kosten der verschiedenen
Varianten aufgeteilt nach Kostenkategorien und ohne Rohstoffkosten (Edukte).
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Abbildung 2.50:  Vergleich der OPEX-Kosten der betrachteten Brownfield-Varianten ohne Rohstoff und

Patent- bzw. Lizenzgebuhren

Die in Abbildung 2.50 dargestellten Betriebskosten weisen Kosten fiir die Variante V1-FT von
ca. 14,5 Mio.€/a aus. Ein GroRteil dieser Kosten ist in dieser Betrachtung mit den Transport-
und Weiterverarbeitungskosten verbunden, welche fir die Variante V1-FT ca. 5,9 Mio.-€/a

betragen. Der Anteil der Weiterverarbeitungskosten steigt von ca. 40 % auf ca. 66 % zwischen
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Variante V1 und Variante V3. Die Betriebskosten werden allerdings im Wesentlichen durch die
Rohstoffkosten der Synthesen beeinflusst. Aus diesem Grund wurden bereits in
Abschnitt 2.6.1.2 verschiedene Fallunterscheidungen mit Parametrisierungen definiert.
Abbildung 2.51 zeigt den Einfluss der Variationen eben dieser Fallunterscheidungen auf die
Betriebskosten der Varianten. Die ermittelte Spannweite der OPEX-Kosten fiir Variante V1-FT
betragt ca. 26,5 Mio.-€/a. GroRter Einflussfaktor auf die Rohstoffkosten ist die Variation der H-
Kosten von 5,60 €/kg bis 9 €/kg. In Variante V2-FT wurden nur die Bezugskosten von CO,
zwischen 88 €/t und 103 €/t variiert, was zu einer sehr geringen Spannweite von ca. 2,1 Mio.€/a
fuhrt. Variante V3 beinhaltet an dieser Stelle keine Variation.
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Abbildung 2.51:  OPEX-Kosten der verschiedenen Brownfield-Varianten mit Fallbetrachtung der

Rohstoffbezugskosten

Die gesamten OPEX-Kosten liegen demnach zwischen ca. 50 Mio.-€/a (V1-FT, BC) und ca.
300 Mio.-€/a (V3-FT). Im Verhaltnis zu den in Abbildung 2.49 gezeigten CAPEX-Kosten der
Varianten bleibt an dieser Stelle erneut festzuhalten, dass die hier untersuchten
Verfahrensvarianten durch die Betriebskosten bestimmt sind. Weiterhin ist der Einfluss der
Bereitstellungskosten des H, maligeblich fiir die Betriebskosten verantwortlich. Fir die
Bestimmung der Produktgestehungskosten missen nun die Investitions- und Betriebskosten
zusammengefiihrt werden und auf die Produktionskapazitat der PtL-Produktionskette umgelegt
werden. Die Verfahrensanalysen in Abschnitt 2.3 und die Weiterverarbeitung und der Transport
in Abschnitt 2.4 haben bereits gezeigt, dass die analysierten Produktionspfade unterschiedliche
Selektivititen beziglich des anvisierten Zielprodukts ,PtL-Kerosin“ besitzen. Als
Nebenprodukte entstehen u. A. nachhaltiger Diesel, Naphtha und sogenanntes unconvertible
oil (UCO). Die Produktverteilungen der einzelnen Varianten unterscheiden sich nur im geringen

MaRe voneinander, sodass an dieser Stelle stellvertretend die Produktverteilung der Variante
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V1-FT zu Grunde gelegt wird:

¢ Kerosinanteil in Gew.%: ca. 44,83 %

e Dieselanteil in Gew.%: ca. 28,74 %

¢ Naphthaanteil in Gew.%: 17,24 %

e UCO-Anteil in Gew.%: 9,20 %
Diese Produktverteilung ist im Wesentlichen an das Co-Processing der FT-Crude-Produkte im
HC der Raffinerie gebunden. Durch Rezyklierungen kdnnen bestimmte Anteile reduziert
werden. Diese Prozessoptimierung erfordert aber eine vertiefte Analyse, welche Uber den

Rahmen des BioJetFuel-Projekts hinausgeht.

2.6.4.1. Abschitzung der moéglichen Pramien durch die Bestimmung des CO2-
FuBabdrucks der PtL-Produktionsketten

Die Bestimmung der ansetzbaren Pramien beginnt mit der Berechnung des CO»-FuRRabdrucks
der PtL-Produktionsketten und der damit einhergehenden CO2-Reduktion der Gesamtkette. Die
hier dargestellten Berechnungen basieren auf Literaturdaten zur CO.-Intensitat der

Elektrizitdtsbereitstellung, Elektrolyse und dem Transport.

Diese Berechnung gilt als Abschatzung der mdéglichen Reduktionspotenziale und besitzt nicht

den Anspruch einer umfassenden LCA-Analyse. Eine solche LCA-Studie bertcksichtigt

viele wichtige Aspekte wie z. B. Bau, Betrieb, Riickbau der Syntheseanlagen, Emissionen in

der Raffinerie und stellt somit eine viel genauere Untersuchung dar.

e Des Weiteren werden viele tiefgreifende Aspekte, die die Komplexitat des realen
Systems widerspiegeln, vernachlassigt. So kann z. B. durch die Klarschlamm-
Monoverbrennungsanlage gesicherte Leistung bereitgestellt werden. Eine
Berucksichtigung fur die Berechnung des CO2-FuRabdrucks wird an dieser Stelle
ausgelassen. Die Abbildung der gesicherten Leistung kann nur durch ein Ersatzsystem
erfolgen und wirde den Umfang der Analyse erweitern und zusatzliche Annahmen
einfuhren.

e Zusatzlich musste eine neue funktionale Einheit fir die Verarbeitung von Klarschlamm

im Sinne der Abfallentsorgung erganzt werden.

Fir die Bestimmung der COz-Reduktionspotenziale durch die PtL-Prozesskette missen in
einem ersten Schritt die CO2-Emissionen des Referenzsystems R1 bestimmt werden. Nach
Gleichung (26) besteht im Referenzsystem durch die Emissionen der Luftfahrt eine einzige

Emissionsquelle.
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Epy = Z E; = Es (26)
i=1

Die Luftfahrt setzt genau die Menge an CO; durch Verbrennung frei, welche zuvor in dem
Kraftstoff gebunden wurde. Im Vergleich zum Referenzszenario fallen im PtL-
Produktionssystem verschiedene CO.-Emissionen entlang der Wertschopfungskette an.
Abbildung 2.52 zeigt die bertcksichtigten Emissionen entlang der PtL-Proudktionskette mit

zugehoriger Bilanzgrenze.

CO,-Bindung
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Abbildung 2.52:  Definition der Bilanzgrenzen und Emissionssummanden fir die Bestimmung des
CO2-FufRabdrucks der PtL-Produktionskette

Fir die Berechnung der CO,-Emissionen entlang der PtL-Produktionskette werden insgesamt
flinf Emissionsquellen und eine CO.-Senke betrachtet. Gleichung (27) setzt diese einzelnen

Summanden zur Berechnung der Gesamtemissionen zusammen.

n
EPtLZZEi=E1+E2+E3+E4+E5_Gl (27)
i=1

Die verschiedenen Summanden aus Gleichung (27) wurden auf Basis von diversen
Literaturdaten zusammengetragen und mit den ausgearbeiteten Prozessbilanzen verrechnet.

Im Folgenden findet eine kurze Darstellung der verschiedenen Summanden statt.
Bestimmung der CO2-Emissionen aufgrund der Energiebereitstellung: Emissionssummand E+4

e Sperzifische Emissionen aus dem Betrieb des Windparks: ca. 10 gco2/kWh nach Deutz
et al. [120] (0,278 gcoo/MJe).
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e Fir den Bezug von Elektrizitdt aus dem Netz wird der aktuelle CO»-Fuf3abdruck der
deutschen  Energieversorgung angenommen. Nach  Abschatzungen des
Umweltbundesamts [121] betrdgt der CO.-Emissionsfaktor fiir den deutschen
Strommix im Jahr 2020 ca. 366 gco2/kWh. Dieser Wert spiegelt die direkten CO2-
Emissionen wider. Ein Wert mit Bilanzierung der Vorkette und in Zusammennahme der
Klimawirksamkeit ist fiir 2020 noch nicht verfiigbar.

e Die Berechnung des COz-FuRabdrucks der Energiebereitstellung wird durch die
vorgelagerte Analyse zur Verfligbarkeit des Windparks aufgeteilt. Die resultierenden
Energiemengen fiir die Elektrolyse stammen nach Fallbetrachtung 7 (siehe
Abschnitt 2.5.3) zu ca. 46 % aus dem eigenen Windpark und zu 54 % aus dem
Netzbetrieb. Damit ergibt sich ein CO2-Emissionsfaktor fiir die hybride Bereitstellung
von Elektrizitat von ca. 202,24 gco2/kWh.

e Zusatzlich wird ein Szenario fur den Einkauf von 100% erneuerbaren Energien in den
Betrachtungen integriert. Fir dieses Szenario wurde eine grobe Abschatzung der
THG-Emissionen von Okostrom anhand der spezifischen Emissionsfaktoren der
Erzeugungstechnologien aus der Marktanalyse Okostrom I [122] und der
Stromerzeugung aus erneuerbaren Energien [123] im Jahr 2021 abgeleitet. Der
abgeleitete Wert betragt 31,26 gcoo/kWh. Dieser Wert berlicksichtigt alle THG-
Emissionen in Form von CO2-Aquivalenten und basiert auf einer Lebenszyklusanalyse.

Bestimmung der CO2-Emissionen der Hz-Bereitstellung: Emissionssummand E:

e Bareifl} et al. [124] haben in einer LCA-Studie die CO2-Emissionen der PEM-Elektrolyse
untersucht. In dem untersuchten Szenario stammen ca. 96 % der Emissionen aus der
Bereitstellung von Elektrizitat. Alle weiteren Faktoren wie Bau, Betrieb und Rickbau
sind demnach nur von geringer Bedeutung. Aus diesem Grund werden die CO3-
Emissionen der Elektrolyse mit 5 % der CO.-Emissionen der Elektrizitatsbereitstellung
berechnet.

e Der H>-Bezug der Top-Varianten V2 und V3 erfolgt Giber geplante Anbindungen an ein
H2-Pipeline System. Der CO.-FuRabdruck dieser Varianten ist besonders schwierig
abzuschéatzen. Hier wird ein Aufschlag von 50 % im Vergleich zur Variante V1

eingerechnet.

Bestimmung der prozessbedingten CO2-Emissionen: Emissionssummand Es
¢ Die prozessbedingten Emissionen geben die lUber die Purgestréme emittierten CO»-
Mengen wider. Die ermittelten CO2-Mengen betragen 185,12 kgco2/h, 578,5 kgcoz/h
und 1590,85 kgcoz/h.
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Bestimmung der CO2-Emissionen fur den Transport: Emissionssummand E4

e Das Umweltbundesamt [125, S. 29] vergleicht in seiner beauftragten Studie den
Vergleich von Verkehrsmitteln mit 6kologischer Betrachtung. Im Giterverkehr werden
fur den Transport mittels LKW ca. 110 gco2/tkm, mittels Bahn ca. 16 gco2/tkm und
31 gco2/tkm mittels Binnenschiff berechnet. Die Daten stammen aus Berechnungen mit
dem TREMOD-Modell 6.21 (11/2021).

e Die Angaben fir den LKW-Transport stellen einen Mittelwert fir Last/-
Sattelzugmaschinen mit ca. 40t dar. Kleinere LKW erzeugen spezifisch grofiere

Emissionen von knapp tber 500 gcoz/tkm.

Bestimmung der CO2-Bindung durch den Klarschlamm: Emissionssummand G4
e Klarschlamm besteht zu 97 % aus biologischem Material, wodurch CO, aus der
Atmosphare gebunden wurde (vgl. Abschnitt 2.6.5). Somit gilt der Eingangsstrom in die
PtL-Produktionskette als CO2-Senke.

Die zuvor beschriebenen Ansatze, um die unterschiedlichen Varianten zu beschreiben, werden

in der folgenden Tabelle 2.37 ubersichtlich zusammengestellit.
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Tabelle 2.37: Zusammenfassung der Szenarien fiur die Bestimmung der CO:2-Intensitat der

verschiedenen Top-Varianten

V1 V1-Oko V2 v2-Oko V3 Vv3-Oko
Elektrizitat fir die 46 % 46 % Vorzugsregion
Elektrolyse Windpark Windpark
54 % 54 % Direkte Kopplung WEA
Netzstrom Netzstrom
(DE) (Oko)
g/kWh 202 21,5 10
Elektrizitat fur die s.0. S.0. 100 % 100 % 100 % 100 %
Synthese Netzstrom Netzstrom Netzstrom Netzstrom
(DE) (Oko) (DE) (Oko)
g/kWh 202 21,5 366 31,26 366 31,26
Zuschlagsfaktor +5 % auf E1 — fur alle Varianten
Elektrolyse +50 % auf E1 — flr die Varianten V2 und V3
Prozessbedingte kt/a 1,90 1,90 5,94 5,94 9,84 9,84
Emissionen
Transport km 100 100 15 15 100 100

t/a 14212 44412 119847 14212 44412 119847

g/tkm 111

Die relative Reduktion ergibt sich durch die Differenz der Emissionen aus dem
Referenzszenario und der Emissionen aus dem PtL-Fall bezogen auf die Emissionen des

Referenzszenarios. Gleichung (28) stellt dieses Verhaltnis mathematisch dar.

Repy = 21tk (28)
R1
Die in Tabelle 2.37 gezeigte Parametrisierung hebt grundlegende Unterschiede der Szenarien
hervor. Variante V1 besitzt mit einem spezifischen CO2-Fuflabdruck fir die Stromerzeugung
der Elektrolyse von ca. 202 g/kWh die héchsten Emissionen. Die untersuchten PtL-Prozesse
basieren auf dem Einsatz von mdglichst erneuerbarer Energie und somit ist diese Variante in
diesem Vergleich wenig konkurrenzfahig. Im Gegensatz dazu ist die Variante V1-Oko mit
besonders niedrigen spezifischen Emissionen deutlich besser aufgestellt. Die Ergebnisse

dieser beiden und aller weiteren Varianten sind in Abbildung 2.53 eingetragen.
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Abbildung 2.53:  Ergebnisse der Szenarienanalyse zur CO2-Intensitat der Top-Varianten

Abbildung 2.53 zeigt deutlich, dass die Variante V1-Oko die geringsten Emissionen und die
groRten Reduktionspotenziale aufweist. Die unterschiedliche Skalierung der Varianten hat
direkte Auswirkungen auf die dargestellten totalen Emissionen der Prozessketten. Variante V1
zeigt mit erhdhten Emissionen im Vergleich zum Referenzszenario, dass eine Nutzung von
Netzstrom mit dem typischen Strommix in Deutschland (2020) aus 6kologischer Sicht keinen
Sinn macht. Aus diesem Grund wird dieses Szenario von der weiteren Analyse ausgeschlossen.
Die Variante V1-Oko stellt die Bilanz mit dem zuvor beschriebenen Okostrom dar. Die relativen
Anderungen der restlichen Szenarien besitzen eine Spannweite von ca. 66,8 % bis 87,7 %. Die
hier gezeigten Reduktionen basieren auf den dargestellten Systemen. Wird das
Referenzsystem um die Emissionen der Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage erweitert,
ergeben sich aufgrund der gréBeren Bilanzmenge héhere Einsparpotenziale von bis zu ca.
94 %. Zu ahnlichen Ergebnissen kommen auch Bullerdiek et al. [126], welche fir die FT-
Synthese nach dem Power-to-Liquid-Konzept Reduktionen der Treibhausgase von iber 90 %
berechnen. Womit der hier abgeschatzte Wert von 87,7 % als konservative Abschatzung
eingestuft werden kann.

Die Varianten V2 und V3 zeichnen sich durch den externen H»-Bezug mit erheblichen
Unsicherheiten aus. Der Netzstrom zeigt besonders in der Variante V2 einen deutlichen
Einfluss. Variante V3 ist diesem Einfluss nur in gedampfter Form ausgesetzt, da hier das
Synthesegas einen GroRteil des notwendigen H. bereitstellt. Als allgemeines Fazit kann aus
dieser Abschatzung geschlossen werden, dass alle PtL-Produktionsrouten deutliche

Einsparpotenziale ermdglichen, sobald diese mit Okostrom versorgt werden. Diese
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Einsparpotenziale sind grofRe Anreize die analysierten PtL-Produktionsketten zu realisieren.

Die Produktverteilungen der einzelnen Varianten werden im Folgenden als Grundlage fiir eine
Allokation verwendet. Die Nebenprodukte (Diesel, Naphtha, UCO) werden mit einem
Grundpreis und einer Pramie vergiitet. Die angenommenen Grundpreise und Préamien werden

von Tabelle 2.38 vorgestellt.

Tabelle 2.38: Parametrisierung der Verguitung von Nebenprodukten in €/t

Grundpreisannahme Zuschlag Premiumprodukt' Vergiitung
Naphtha 274 1.689 1.964
Diesel 475 1.542 2.017
uco 349 0 349

Die Grundpreisannahmen fiir Naphtha (330 US$/t) und UCO (420 US$/t) sind weltweite
Mittelwerte aus den letzten 5 Jahren und wurden von Statista [127, 128] ausgelesen, wobei ein
Abschlag aufgrund der schlechten Blendeigenschaften beim Naphtha eingepreist wurde und
die Preise auf einen in 2025 riicklaufigen Markt angepasst wurden (80 %). Dementsprechend
wurde die Grundpreisannahme flr Diesel ebenfalls tber einen auf Deutschland bezogenen
Mittelwert der letzten 5 Jahren erganzt. Die jahrlichen Mittelwerte werden aus Boérsenpreisen
(Erster, Hoch, Tief und Schluss) aus den Jahren 2017 bis 2021 gebildet [129]. Der Mittelwert
aus den jahrlichen Mittelweren entspricht 474,5 €/t und wird als Grundpreisannahme in diese
Studie integriert. Die Pramien basieren auf einem angenommenen CO,-Preis von 450 €/t, einer
zu erfillenden THG-Quote von 12 % (Referenzjahr 2025) und wurden ausgehend von einer
Treibhausgasintensitat von 10 kgco2/GJ'® des synthetischen Treibstoffs nach den Vorgaben des
BImSchG ermittelt. Damit ergeben sich Pradmien von 1280 €/m® (Diesel) und 1250 €/m?
(Naphtha). Die Erlése aus dieser Vergltung fur die Bereitstellung von nachhaltigen Produkten
werden auf die Kosten angerechnet. Auf diese Weise werden die produktspezifischen Kosten
fir die Herstellung von synthetischem Kerosin reduziert. Nach der zuvor beschriebenen
Vorgehensweise ergeben sich somit die drei unterschiedlichen Mdaglichkeiten die

Produktgestehungskosten anzugeben:

14 Die hier angegebenen Pramien wurden auf Basis einer CO2-Reduktion von 89,9 % berechnet. Dieser
vorlaufige Wert wurde im Laufe des Projekts durch die in Abschnitt 2.6.4.1 dargestellten Abschatzungen
zu den CO2-Reduktionspotenzialen konkretisiert. Das Referenzszenario V11-Oko bietet nach den
Abschéatzungen ein Reduktionspotenzial von 87,7 %. Aus diesem Unterschied ergibt sich eine geringe
Ungenauigkeit fur die Berechnung der Produktgestehungskosten nach der Methodik K2.

Fir die Umrechnung auf gravimetrische GroRen wurde hier eine mittlere Dichte von 0,8 kg/L verwendet.
5 Annahme vgl. Abschnitt 2.6.4.1
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K1:  Umlage aller Kosten auf die Masse aller Produkte. In dieser Variante wird nicht zwischen
Kerosin, Benzin, Diesel, Naphtha oder UCO unterschieden. Diese Vorgehensweise
bestimmt die minimalen Kosten. Der Nachtteil dieser Kostenfunktion ist offensichtlich,
da nicht alle Produkte die gleiche Wertigkeit besitzen. Als Referenz wird diese Funktion

in den Vergleich integriert.

K2: Nutzung der beschriebenen Vergiitungsmodelle fir die Bestimmung der
Produktgestehungskosten von synthetischem Kerosin. Die Nebenprodukte werden
durch die Vergitung in die Kostenrechnung einbezogen. Somit werden die Kosten fir
das synthetische Kerosin bestimmt, die notwendig sind das Saldo der Kosten

auszugleichen, wenn die Nebenprodukte fir die angegebenen Preise verkauft werden.

K3: Umlage aller Kosten einzig auf die produzierte Menge des Kerosins. In dieser
Kostenkalkulation werden die Nebenprodukte vollstédndig vernachlassigt. Das anvisierte
Ziel steht im Vordergrund. Auf diese Weise werden die maximalen Kosten ausgegeben.
Wenn das produzierte Kerosin zu diesen Kosten verdufiert wird, sind alle Kosten
gedeckt und die Vergitung der Nebenprodukte ermdglicht zusatzliche Gewinne. Ein
MafR fir die Erlése aus dem Verkauf der Nebenprodukte gibt der Unterschied zwischen
K2 und K3.

Die resultierenden Gestehungskosten sind in Abbildung 2.54 gegenUbergestellt.
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m K1: Minimale Produktgestehungskosten unter Referenzierung aller Nebenprodukte
K2: Produktgestehungskosten unter Beriicksichtung der pramienbezogenen Allokation
m K3: Maximale Produktgestehungskosten durch alleinige Umlage auf Kerosinmenge

Abbildung 2.54:  Bestimmung der Produktgestehungskosten fiir die Top-Varianten V1, V2 und V3;
BC: best case, WC: worst case, RC: reference case

Die Gestehungskosten fiir die Variante V1-FT liegen in diesem Vergleich zwischen ca. 3,64 €/I
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und 11,28 €/I. Der worst case (WC) fir Variante V1-FT bezieht einen sehr hohen Hx-Preis von
9 €/kg in die Berechnung ein. Dem stehen Bezugskosten von H, von 5,6 €/kg im best case
gegenuber. Auf diese Weise ist in die Betrachtung bereits eine Sensitivitat eingearbeitet. Die
Kosten nach den Funktionen K1 und K3 werden an dieser Stelle nicht diskutiert. Im Vordergrund
stehen die nach der mit der Funktion K2 bestimmten Werte, da diese ein realistisches Szenario
bilden. Mithilfe der Kostenfunktion K2 wird die Spannweite fur Variante V1-FT zwischen 6,43 €/l
und 9,59 €/l bestimmt. Diese Kosten miissen im weiteren Verlauf entsprechend Abschnitt 2.6.6
eingeordnet werden.

Fir die weiteren Varianten zeigen sich Kostenreduktionen aufgrund der Skalierung und der
Parametrisierung mit glinstigen Hz-Kosten (5,98 — 5,42 €/kg). Die Produktgestehungskosten
fallen auf 5,84 €/| — 5,93 €/I in der Variante V2-FT und auf 3,05 €/I fur Variante V3-FT. Diese
Kostenreduktion zeigt ein mdgliches Potenzial fur die Implementierung von PtL-

Produktionsketten in der Zukunft auf.
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2.6.5. Regulatorische Situation und Fragestellungen

Synthetische Luftfahrtkraftstoffe — SAF-Technologien

Es gibt eine Vielzahl unterschiedlicher Verfahren, um aus biogenen und/oder nicht-biogenen
regenerativen Rohstoffen erneuerbare Flugkraftstoffe zu synthetisieren. Die fir den zivilen
Luftverkehr zugelassenen SAF-Herstellungsverfahren werden den Spezifikationen ASTM
D7566 (fir Jet A-1 mit Anteilen synthetischer Kohlenwasserstoffe) bzw. ASTM D1655
hinzugefligt. Sie werden in der fir Europa relevanten DEF Stan 91-091 Gbernommen. Sie
durfen nach der Herstellung mit normenkonformem Flugkraftstoff bis zu einer maximalen
Beimischungsgrenze gemischt werden und koénnen anschlieBend in der bestehenden
Infrastruktur und den vorhandenen Flugzeugdflotten als Drop-in Kraftstoffe eingesetzt werden,
sofern das Gemisch die ASTM D1655 Norm erfiillt. Tabelle 3 zeigt die bisher zugelassenen

SAF-Herstellungsverfahren chronologisch nach ihrer Zulassung.
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Tabelle 2.39: Ubersicht aller nach ASTM D7566 und ASTM D1655 zugelassener SAF (Stand
9/2020, Quelle aireg: ,Synthetische Luftfahrtkraftstoffe — eine aktuelle
Bestandsaufnahme®)

Beimischungs-

ASTM Anhang Zulassung Verfahren Mogliche Rohstoffe
grenze
Flexibel (biogen, fossil,
D7566 1 2009 FT-SPK 50 Vol.-% synthetisch, z. B. PtL
oder BtL)
Fette/Ole (z. B.
D7566 2 2011 HEFA-SPK 50 Vol.-% Pflanzendle,
Altspeisedl)
Zucker, Stark
D7566 3 2014 HFS-SIP 10 Vol.-% ucker, starke,
Lignocellulose
Flexibel (biogen, fossil,
D7566 4 2015 FT-SPK/A 50 Vol.-% synthetisch, z. B. PtL
oder BtL)
Zucker, Stark
D7566 5 2016 ATJ-SPK 50 Vol.-% ueker, Starke,
Lignocellulose
Fette/Ole (z. B.
D7566 6 2020 CH-SK 50 Vol.-% Pflanzendle,
Altspeisedl)
D7566 7 2020 HC-HEFA-SPK 10 Vol.-% Fette/Ole (Algendl)
Fette/Ole (z. B.
D1655 1 2018 Co-Processing 5 Vol.-% Pflanzendle,

Altspeisedl)

FT-Biocrude (primare
D1655 1 2020 Co-Processing 5 Vol.-% Rohstoffe siehe FT-
SPK, FT-SPK/A)

ATJ (Alcohol-to-Jet), FT (Fischer-Tropsch), HC (Hydrocarbons), HEFA (Hydroprocessed Esters and
Fatty Acids), HFS-SIP (Hydroprocessed Fermented Sugars to Synthetic Isoparaffins), PtL (Power-to-
Liquid), SPK (Synthetisch-Paraffinisches Kerosin), SPK/A (Synthetisches paraffinisches Kerosin mit

Aromaten).

Grundsatzlich ist es vorstellbar, dass kiinftig héhere Beimischungen fiir Co-Processing zur
Herstellung von SAF genehmigt werden. Zurzeit wird die technische Grundlage fir die
Aufnahme von bis zu 30 Vol.-% Co-Processing von Fetten / Olen, FT Wachsen und deren
Gemischen in ASTM D1655 geschaffen. Mit einer Freigabe ist ca. 2024 zu rechnen. Etwaige
Einflisse auf die REACH Registrierung werden zurzeit gepriift.
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Es gibt ebenfalls Projekte, die das Ziel haben, Methanol als Einsatzprodukt fur ATJ zuzulassen

(siehe 2.4.3). Eine Freigabe wird fiir 2026 angestrebt, ist aber keineswegs gesichert.

RED Il

Die Neufassung der ,Erneuerbaren-Energien-Richtlinie* RED Il vom 11. Dezember 2018 zur
Forderung der Nutzung von Energie aus erneuerbaren Quellen sollte bis 30.06.2021 in
nationales Recht Uberfiihrt werden. Die RED Il sieht eine Quote von mindestens 14 % EE im
StralRen- und Schienenverkehr bis 2030 vor, sowie eine Unterquote flr fortschrittliche
Biokraftstoffe. Geférdert wird vor allem der Einsatz von besonders nachhaltigen, fortschrittlichen
Technologien. Dazu gehdrte die Produktion von Biokraftstoffen aus Reststoffen, wie zum
Beispiel Klarschlamm (RED II, Anhang IX, Teil A).

Die nationale Umsetzung der RED Il in Deutschland wurde am 20. Mai 2021 im Deutschen
Bundestag beschlossen. Das entsprechende Gesetz zur Weiterentwicklung der
Treibhausgasminderungs-Quote ist am 01. Oktober 2021 in Kraft getreten und sieht ein
Treibhausgasminderungsziel (THG-Quote) fir Otto- und Dieselkraftstoffe in Héhe von 25 %
(gegen 1990) im Jahr 2030 vor. Sollte die Elektrifizierung schneller erfolgen als projiziert, greift
ein Justierungsmechanismus, durch den die THG Quote um bis zu 5 % nach oben angehoben
werden kann. Fir Kerosin ist eine Quote auf Energiebasis [0,5 % (2026), 1 % (2028), 2 %
(2030)] vorgesehen.

Fir die Anrechnung von nicht fossilem Kerosin auf die Biokraftstoffquote ist entscheidend, dass
auch die Rohstoffbasis, wie H2, CO2 oder biogene Reststoffe wie Klarschlamm und der biogene
Anteil aus Restmiill, den Bestimmungen der RED Il bzw. den entsprechenden Umsetzungen
der RED Il in nationales Recht entspricht. Eine entsprechende Umsetzung in nationales
deutsches Recht gibt es flir Kerosin bisher jedoch nicht in ausreichendem Malf3e. Die BImSchG
mit ihren Anderungen bis zum 24.09.2021 erwéhnt in §37a, Absatz 5 zwar die Erfiillung von
Kerosin-Quoten durch flissige oder gasférmige erneuerbare Kraftstoffe nicht-biogenen
Ursprungs. Eine hierzu notwendige Rechtsverordnung der Bundesregierung existiert noch
nicht. Auch ist es im Sinne einer raschen Erflillung der Quoten ab 2026 nicht forderlich, dass
gemaR BImSchG nur nicht-biogene erneuerbare Energien herangezogen werden kénnen. Eine
ahnliche Ausweitung der Produktion von Kerosin aus Rohstoffquellen wie sie fir fortschrittliche
Otto- und Dieselkraftstoffe festgelegt wurde (38. BImSchV, Anlage 1) ist sinnvoll und dringend

notwendig.

Wahrend Klarschlamm und der Biomasseanteil von gemischten Siedlungs- und
Industrieabfallen im Annex IX Teil A der RED Il als Rohstoffbasis zur Produktion von Biogas fir
den Verkehr und fortschrittlicher Biokraftstoffe explizit aufgefiihrt und damit zulassig ist, fehlen
Angaben hinsichtlich einsetzbarer CO2-Quellen und Anforderungen an diese fir die Produktion

von RFNBOs. Diese werden derzeit in einem weiteren ANNEX (Methodology for determining
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greenhouse gas emissions savings from renewable liquid and gaseous transport fuels of non-

biological origin and from recycled carbon fuels) spezifiziert.

Nach Untersuchungen des UBA weist kommunaler Klarschlamm einen biogenen Anteil von
>97% auf. Gangige Praxis ist heute, dass bei der thermischen Entsorgung Gber Analysen der
biogene Anteil im Klarschlamm bestimmt wird und die resultierenden CO2-Emissionen aus der
Verbrennung dieses Anteils vom ETS befreit sind. Ob diese Praxis bei der Weiterentwicklung
des ETS Bestand haben wird, ist z. Z. in der Diskussion. Auch wenn die ETS Befreiung kein
hinreichendes Kriterium darstellt, wird deutlich, dass Klarschlamm ein Stoff mit sehr hohen
biogenen Anteilen ist. Das bei dessen Verbrennung freigesetzte CO, sollte als CO, biogenen
Ursprungs qualifiziert und damit als Rohstoffbasis fir die RFNBOs Produktion (u.a. Bio-
Kerosin) zugelassen werden. Das UBA [130] stellte im Ubrigen fest, dass eine langfristige
Umstellung der erddlbasierten Industrie auf nachwachsende oder regenerativ erzeugte
Rohstoffe gelingen wird und die Anteile an Produkten, die bis dahin auf Erddlbasis produziert
wurden, bis zum Jahr 2050 grof3en Teils wieder als Abfall entsorgt wurden und so nicht mehr
im Klarschlamm landen werden. Unter diesen Voraussetzungen diirften die Kohlenstoffanteile
fossilen Ursprungs aus Abfall- und Klarschlammverbrennungsanlagen bis zum Jahr 2050
vernachlassigbar sein.

Die grine Wasserstofferzeugung fiir die Herstellung RFNBO-Kerosin'® basiert auf dem
Wasserelektrolyseprozess unter Einsatz von regenerativem Strom. Entscheidend fiir den Erfolg
des Aufbaus und Betriebs einer entsprechenden Kerosinproduktion ist die ausreichende
Verfligbarkeit von grinem Wasserstoff zu vertretbaren Kosten. Diese hangt eng zusammen mit
den Kriterien fiir den zur Produktion von griinem Wasserstoff einsetzbaren erneuerbaren Strom,
wie sie die RED Il fir den Verkehrssektor definiert. Diese Kriterien wird die EU-Kommission in
einem delegierten Rechtsakt noch genauer ausgestalten. Als Richtschnur fiir den eingesetzten
erneuerbaren Strom dienen laut RED Il bilaterale vertragliche Beziehungen zwischen
Erneuerbaren-Erzeuger und Elektrolyseur sowie das Kriterium der ,Zusatzlichkeit und die
zeitliche wie geografische Korrelation zwischen der Erzeugung des erneuerbaren Stroms und

dessen Verbrauch im Elektrolyseur bei der Herstellung griinen Wasserstoffs.

Wird diese Richtschnur im delegierten Rechtsakt nun zu rigide ausgelegt, wiirde dies den
Hochlauf des so dringend bendtigten grinen Wasserstoffmarktes in der EU deutlich
erschweren, verteuern und in allen Sektoren um Jahre verzdgern. Bei strikten Kriterien im
delegierten Rechtsakt fiihrt dies an einem Produktionsstandort in Deutschland (Zentraleuropa)
ohne vollstandig implementierte H.-Infrastruktur (Pipelinenetz und Speicher) zu einer

verringerten Auslastung der Produktionskette fiir Projekte zur Bio-Kerosin Herstellung auf bis

16 Renewable Fuels of Non-Biological Origins
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zu ca. 4.000 VLh/a und so zu Uberteuerten Produktkosten fiir industrielle First-Mover.

Daher sollte der delegierte Rechtsakt zur Erflllung der oben genannten Kriterien einem

pragmatischen Ansatz folgen durch:

¢ Herkunftsnachweise (Guarantees of Origin/“GOs") als einfachem Nachweis der
erneuerbaren Eigenschaft,

e ein Zusatzlichkeits-Kriterium, das sowohl Neu- als auch ungeférderte Bestandsanlagen
zuldsst und bei dem der zuséatzliche Ausbau der erneuerbaren Energien Uber die

Nachfrage der Elektrolyseure nach GOs angereizt wird und

e eine nur jahrlich zu bilanzierende zeitliche Korrelation von griiner Stromproduktion und

griiner Wasserstoffproduktion.

Zur Erganzung der RED Il sind wichtige delegierte Rechtsakte noch ausstehend. Zum Beispiel
der ,delegated act® zur Festlegung von Methoden zur Einhaltung der Anforderungen der
Richtlinie fir den Bezug des elektrischen Stroms zur Produktion von Kraftstoffen. Es ist davon
auszugehen, dass diese delegierten Rechtsakte mit den zu erwartenden Ergénzungen der RED
Il (,RED I1I*) harmonisiert werden. Nach Vorliegen der delegierten Rechtsakte kdnnen in
Deutschland entsprechende Rechtsverordnungen (BlmschG, § 37 d) getroffen werden. Diese
bedirfen der Zustimmung des deutschen Bundestages. Eine rasche, vollstandige Umsetzung
der RED I, ihrer Revisionen und zusatzlicher Richtlinien in nationales deutsches Recht ist flr
eine Planungs- und Investitionssicherheit zum Aufbau von Produktionskapazitdten von

essentieller Bedeutung. Nicht zuletzt dient dies auch der Erreichung von Quotenzielen.

Fit for 55

Mit dem Green Deal hat Europa sich das Ziel gesetzt, bis 2050 ein klimaneutraler Kontinent zu
werden. Als Zwischenziel wurde die Senkung der Netto-Treibhausgasemissionen bis 2030 um
mindestens 55 % gegenlber 1990 definiert und 16st damit das bisherige 40 % - Ziel ab. Zur
Umsetzung hat die EU-Kommission am 14. Juli 2021 konkrete Vorschlage fir eine neue Klima-
, Energie-, Verkehrs- und Steuerpolitik vorgelegt. Unter dem Titel ,Fit for 55 wurde ein Paket
von insgesamt 16 Vorschldgen veréffentlicht. Die Vorschlage sind miteinander verkniipft und
auf das Ziel ausgerichtet, einen fairen, wettbewerbsfahigen und griinen Ubergang bis 2030 und

dartber hinaus zu gewahrleisten.

Insgesamt starkt das Paket acht bestehende Rechtsvorschriften und stellt fiinf neue Initiativen
in einer Reihe von Politikbereichen und Wirtschaftssektoren vor: Klima, Energie und Kraftstoffe,

Verkehr, Gebaude, Landnutzung und Forstwirtschaft.

Die EU-Kommission sieht zum Beispiel eine grundlegende Revision der Erneuerbaren-
Richtlinie (Renewable Energy Directive, RED II) vor. Der Entwurf sieht vor, dass das Ziel von

32 % auf 40 % erneuerbare Energie auf EU-Level angehoben wird. Im Transportbereich soll
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kunftig eine Reduktion von 13 % THG erreicht werden. Der Vorschlag erstreckt sich lber alle
Verkehrstrager und hat so eine direkte Verkniipfung mit dem Entwurf der neuen ,ReFuelEU
Aviation“-Regulierung.

Daruber hinaus sieht der Entwurf vor, die genannten Grinstrombezugskriterien auf alle
Sektoren auszuweiten. Die Reform der Erneuerbaren-Richtlinie sollte jedoch vielmehr fiir eine
kritische Bewertung und grundsatzliche Uberpriifung der Kriterien genutzt werden, die an den
zur Wasserstofferzeugung eingesetzten erneuerbaren Strom gerichtet werden. Hier ist ein
Systemwechsel zu einer starkeren Marktorientierung beim Einsatz des Elektrolyseurs
notwendig, um die Nutzung von griinem Wasserstoff nicht nur im Verkehrssektor, sondern auch
in anderen Sektoren zu férdern und somit die Dekarbonisierung der Industrie voranzutreiben.
Damit Wasserstoff nicht am Ende an der Verfiigbarkeit von erneuerbarem Strom scheitert, sollte
die Zuséatzlichkeit Uber die nationalen Ausbauziele fir erneuerbare Energien sichergestellt

werden.

In ihrem Vorschlag zur Revision der RED Il sieht die EU-Kommission kiinftig zudem einen
Wegfall der Multiplikatoren z.B. fiir fortschrittiche Biokraftstoffe oder Elektrizitdt im
StraRenverkehr vor. Um die Verwendung fortschrittlicher Biokraftstoffe, Biogas sowie
erneuerbarer Kraftstoffe nichtbiologischen Ursprungs (RFNBOSs) in schwer zu elektrifizierbaren
Bereichen wie Luft- und Seeverkehr zu férdern, soll der Multiplikator von 1,2 fir diese Bereiche
aber beibehalten werden. Anrechenbar sind fortschrittliche Biokraftstoffe und Biogas, die aus
den in Anhang IX Teil A (Rest- und Abfallstoffe) aufgefiihrten Rohstoffen hergestellt werden
sowie RFNBOs.

Im Rahmen des ,Fit-for-55“-Pakets hat die EU-Kommission zudem mit der ,ReFuelEU Aviation*
eine neue Regulierung. Im Unterschied zu den Direktiven gibt es bei Regulierungen keinen
Spielraum bei der nationalen Implementierung. Die Umsetzung hat 1:1 zu erfolgen. ,ReFuelEU
Aviation“ setzt volumetrische Ziele ab 2025, die fur alle Abflige von EU-Flughafen gelten sollen.
Anrechenbar sind fortschrittliche Biokraftstoffe und Biogas, die aus den in Anhang IX Teil B
(Altspeisefett, Tierfett Kat. 1 u. 2) aufgefiihrten Rohstoffen hergestellt werden sowie RFNBOs
[Ziele (Unterziel RFNBOs): 2025 2 % (0 %), 2030 5 % (0,7 %), 2035 20 % (5 %), 2040 32 %
(8 %), 2050 63 % (28 %)]. Es gelten die gleichen Nachhaltigkeitskriterien wie fir die RED. Die
Anrechenbarkeit von Kraftstoffen, die aus Rohstoffen gem. Anhang IX Teil B hergestellt werden,

ist in der RED begrenzt, nicht aber in der ,ReFuelEU Aviation®.

Inhaltlich kann sich noch einiges andern. Die Vorschldge missen die Trilogphase durchlaufen
und vom Européischen Parlament und vom Rat genehmigt werden (~2 Jahre). Es wird damit
gerechnet, dass die Vorschlage spatestens am Ende der Legislaturperiode (Mai 2024) als
Gesamtpaket verdffentlicht werden. Anschlielend folgt die nationale Umsetzung durch die

Mitgliedstaaten, die bis zu 2 Jahre dauern kann.
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Vorschlége fiir pragmatische Kriterien im Rahmen der Erneuerbare-Energien-Richtlinie

I. Pragmatische Anforderungen an die Definition von erneuerbarem Strom fiir griinen
Wasserstoff respektive griines Kerosin im Delegierten Rechtsakt auf Basis der geltenden
RED II:

1. Nachweis der erneuerbaren Eigenschaft des eingesetzten Stroms durch

Herkunftsnachweise (Guarantees of Origin - GOs).

Generell sollte es ausreichend sein, die erneuerbare Eigenschaft von Strom durch Guarantees
of Origin (GOs) zu belegen. Damit wird im Rahmen des aktuellen Strommixes nachgewiesen,
dass die Strommenge, die zur Erzeugung grinen Wasserstoffs eingesetzt wird, aus
erneuerbaren Energien erzeugt wurde. GOs stellen so auch sicher, dass die
Wasserstoffproduktion und die darauf aufbauende Bio-Kerosinproduktion keine zuséatzlichen
THG-Emissionen auslost — ein entscheidendes Ziel der EU-Kommission. Zusatzliche bilaterale
Strombezugsvertrage (Power Purchase Agreements - PPAs) zur Nachweisfiihrung
verkomplizieren den Prozess unnétig und sind bei der Verwendung von Herkunftsnachweisen

nicht notwendig.

2. Das Kriterium der ,,Zusétzlichkeit”, das erneuerbarer Strom erfiillen muss, der fiir die
Produktion von Wasserstoff/ Kerosin verbraucht wird, muss sowohl Neu- als auch

ungeférderte Bestandsanlagen zulassen.

Auch das Kriterium der ,Zusétzlichkeit kann tGber GOs erfiillt werden. Dabei sollten GOs sowohl
aus Neu- wie auch aus ungeférderten Bestandsanlagen zugelassen werden. Die zusatzliche
Nachfrage der Elektrolyseure nach GOs wird dann einen zusatzlichen Ausbau der
erneuerbaren Energien anreizen. In EU-Mitgliedstaaten mit Erneuerbaren-Zielen auf Basis des
Stromendverbrauchs, wie zum Beispiel Deutschland, filhren zusétzliche grine
Wasserstoffkapazitaten und deren griine Stromnachfrage zudem zu erhdhten nationalen Zielen
fiir erneuerbare Energien. Uber die GO-Nachfrage und die Anhebung der Ausbauziele wird die
»Zusatzlichkeit“ automatisch gewahrleistet und es wird sichergestellt, dass durch die
Produktion von Wasserstoff kein griner Strom an anderer Stelle verdrangt wird und keine

zuséatzlichen THG-Emissionen entstehen.

Eine Auslegung des Kriteriums der ,Zusatzlichkeit* bei Netzstrombezug hingegen, nach der der

erneuerbare Strom zur Erzeugung von griinem Wasserstoff nur aus neuen, ungeférderten
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Anlagen kommen darf, die zeitlich parallel zum Elektrolyseur oder spater als dieser in Betrieb
genommen und bilateral tber einen PPA kontrahiert werden, wére nicht zielfiihrend. Denn
ausgeschlossen waren somit alle Bestandsanlagen, die jemals mit Investitions- oder
Betriebskostenzuschiissen gefordert wurden. Eine solch rigide Auslegung wiirde
Wasserstoff und Bio-Kerosinprojekte erheblich erschweren, verzégern und auch

verteuern.

3. Die zeitliche Korrelation der Produktion von erneuerbarem Strom und griinem
Wasserstoff bzw. Bio-Kerosin muss auf einen jahrlichen Ausgleich gerichtet sein, um

Ungleichbehandlungen innerhalb der EU zu vermeiden.

Einige Lander in der EU verfigen aufgrund ihrer natirlichen Voraussetzungen per se tber einen
sehr hohen Anteil erneuerbaren Stroms im Netz, etwa aus Wasserkraft. Elektrolyseure kdnnen
damit quasi zu jeder Zeit erneuerbaren Strom aus dem Netz entnehmen und es ist
sichergestellt, dass die Produktion von erneuerbarem Strom und die Produktion von
Wasserstoff korrelieren. Um andere Lander, in denen aufgrund fehlender natirlicher
Gegebenheiten der Grinstrom-Anteil im Netz geringer ist, im Wettbewerb nicht zu
benachteiligen, muss das Kriterium der zeitlichen Korrelation pragmatisch ausgelegt sein,
etwa durch einen jahrlichen Bilanzierungszeitraum fiir Griinstrommengen und
Stromverbrauch.

Praskriptive Regelungen fiur die zeitliche Korrelation, z.B. auf Viertelstunden- oder auch
Stundenbasis, wiirden die tatsdchlich nutzbare Strommenge deutlich mindern: Je kirzer
das Intervall, desto schwieriger ist es, erneuerbare Stromerzeugung und Elektrolysebetrieb
auszugleichen; gleichzeitig bliebe die Elektrolyseurkapazitat in vielen Stunden — je nach
Volllaststundenzahl der erneuerbaren Anlage sogar in deutlich mehr als 50% der Stunden eines
Jahres — ungenutzt, mit der Folge sinkender Wasserstoffvolumina und steigender Kosten.

Im Ubrigen verhindert gerade die enge zeitliche Bindung an bestimmte Anlagen, dass die
Flexibilitat des Elektrolyseurs markt- und systemschonend eingesetzt wird. Bei Uberschuss
im Strommarkt kann der Elektrolyseur nicht laufen, wenn zu diesem Zeitpunkt die kontrahierten
Anlagen nicht produzieren, obwohl viel erneuerbarer Strom im Netz und die Strompreise niedrig
sind. Umgekehrt liefe der Elektrolyseur auch bei wenig erneuerbaren Energien im Netz, wenn
gerade die kontrahierten EE-Anlagen verfligbar waren.

Eine Ein-Jahres-Regel fiir die Bilanzierung von Erneuerbaren-Stromerzeugung und -
verbrauch wiirde hier mehr Flexibilitit geben und es ermdglichen, die Auslastung des
Elektrolyseurs zu erhéhen. Gleichzeitig stellt der bilanzielle Ausgleich aber sicher, dass es liber

das Jahr nicht zu systematischen Mehremissionen kommt.
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Il. Erneute Bewertung und grundsitzliche Uberprifung der an den zur
Wasserstofferzeugung eingesetzten erneuerbaren Strom gerichteten Kriterien im

Rahmen der Revision der RED Il

Mit der Setzung von Zielen bis 2030 fir Wasserstoff auch in Sektoren jenseits des
Verkehrssektors wachst der Wasserstoffbedarf rasant. Die Kriterien der RED Il fir den
Grinstrombezug zur Wasserstoffproduktion sind somit neu zu bewerten und grundsitzlich
zu uberpriifen. Gefragt ist eine starker nachfrageorientierte Sichtweise an das Industrieprodukt
Griner Wasserstoff. Nur mit einem entsprechenden Systemwechsel beim Einsatz des
Elektrolyseurs kann sichergestellt werden, dass die Wasserstoffwirtschaft nicht an der
Verfugbarkeit von erneuerbaren Energien scheitert.

In der Novelle der RED Il sollte daher eine flexiblere L6sung vorgesehen werden: In Landern
wie in Deutschland, in denen die Ziele fir den Ausbau der erneuerbaren Energien an den
Strombedarf gekoppelt sind, gibt es keine Notwendigkeit, dass einzelne Wasserstoffprojekte
die grune Eigenschaft und Zusatzlichkeit des Stroms uber GOs oder PPAs nachweisen. Schon
die Ausschreibung zusatzlicher erneuerbarer Energien durch den Staat garantiert die griine
Eigenschaft und die Zusatzlichkeit des erneuerbaren Stroms. Der Elektrolyseur kauft dann den
Strom aus dem Markt, der Staat kimmert sich um die griine Eigenschaft. So ist der Staat im
Rahmen einer integrierten Systemplanung in der Verantwortung und muss den Ausbaupfad
der Erneuerbaren entsprechend dem zusétzlichen Strombedarf der Elektrolyseure
anheben und in den Nationalen Energie- und Klimapldnen (NECPs) ausweisen. Nur in
Landern, wo dieser Verantwortungsibergang nicht praktiziert wird, sollten die Betreiber des
Elektrolyseurs weiterhin iber GOs den Nachweis der Zusatzlichkeit fiihren mussen.

Der Betrieb der Elektrolyseure wird auf diese Weise marktlich gesteuert, Gber Signale des
GroRhandelsstrompreises oder (iber einen Betrieb als zu- bzw. abschaltbare Last im Rahmen

von Redispatch oder Systemdienstleistungen.
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2.6.6. Ermittlung Marktopportunititen BioJetFuel

Die Ermittlung von Marktopportunitdten von PtL-Kraftstoffen aus den Top-Varianten knupft
direkt an die vorgelagerten Elemente dieser techno-6konomischen Bewertung an (vgl.
Abschnitt 2.6.4.1 und Abschnitt 2.6.5). Dieses Kapitel versucht die zuvor bestimmten Kosten
der PtL-Kraftstoffe in die vorliegende Marktumgebung einzubinden. Hierfir werden die

Blendpreise aus fossilem Kerosin und PtL-Kerosin nach Gleichung (29) bestimmt:

PtL-Blendpreis: Poiena = (1= Xper) * Drossit + Xper * Dper (29)

Der PtL-Blendpreis setzt sich also aus den Preisen flr fossiles Kerosin pg,se; und Pil-
Kerosin pp,;, und den jeweiligen Mischungsanteilen x; zusammen. Die Abhangigkeit des
fossilen Kerosinpreises wurde bereits in der Marktstudie (siehe Abschnitt 2.5.5)
herausgearbeitet. In der folgenden Analyse wird ein Rohdlpreis von 100 US.$/bbl.
angenommen. Die durchschnittliche Preisspreizung zwischen Rohdl und Kerosin von ca. 25 %
fuhrt zu einem fossilen Kerosinpreis von ca. 0,66 €/I. Die in Abschnitt 2.6.4 bestimmten PtL-
Kerosinkosten werden durch eine angenommene Marge von +20 % in Preise umgewandelt.
Die Blendanteile werden in zwei Szenarien variiert. Szenario 1 adaptiert die Zielsetzungen des
Umweltbundesamtes, welche eine Steigerung von 0,5 % in 2026 auf 2 % in 2030 an PtL-Kerosin
vorsieht [104]. Das zweite Szenario steigert in Anlehnung an ambitioniertere Zielsetzungen die
PtL-Quote von 5 % (2026) auf 15 % (2028) und schlieBlich 40 % (2030). Das zweite Szenario
ist freigewahlt und soll eine Abschatzung bilden, welchen Einfluss héhere Blendanteile auf die
bestehenden Kostenverteilungen haben. Die resultierenden Preise der PtL-Blends liegen
zwischen 0,69 €/1 und 3,24 €/ und zeigen somit eine proportionale Preissteigerung nach
Gleichung (29)".

Mit dem Ziel die bestimmten PtL-Blendpreise in den Marktkontext einzuordnen, wurde die
Kostenstruktur der Fluggesellschaften in den letzten 20 Jahren analysiert. Abbildung 2.55 zeigt
die Anteile der Kerosinkosten an den operativen Gesamtkosten der Fluggesellschaften. Die
Auswirkungen von steigenden und fallenden Kerosinpreisen sind in Abbildung 2.55 zu sehen.
Die Kerosinkosten schwanken zwischen 14 % und 33 % und liegen im Mittel zwischen 2003
und 2022 bei ca. 24,36 %. Dieser Mittelwert ist der Hebel mit dem ein erhéhter PtL-Blendpreis

' Die hier angegebenen PtL-Blendpreise sind deutlich hoher als die zuvor in der Marktstudie
abgeschatzten Preise. In der Martkstudie wurden auf Basis von Literaturwerten PtL-
Kerosinkosten von 2,3 €/l angenommen. Die aus den Top-Varianten bestimmten PtL-
Kerosinkosten liegen bei ca. 5,84 €/l bis 9,59 €/| (V1 und V2).
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die Gesamtkosten der Fluggesellschaften beeinflusst. Dies gilt nur unter der Annahme, dass
alle restlichen Kostenbestandteile unverandert bleiben. Investitionskosten werden in dieser

Analyse vernachlassigt, was die Untersuchung zu einer Abschatzung zur sicheren Seite macht.

Im BMU-Szenario zeigen sich aufgrund der sehr geringe PtL-Blendanteile nur marginale
Kostenanstiege zwischen 1,3 % und 4,8 %. Somit stellt dieses Szenario deutlich fest, dass die
hohen Kosten fiir PtL-Kerosin keine GibermafRigen Konsequenzen auf die Luftfahrt besitzen und

selbst hohe Produktionskosten fiir die Fluggesellschaft und Kunden tragfahig sind.

Im freien Szenario 2 zeigt sich ein anderes Bild. Hier liegen die relativen Kostenanstiege
zwischen 13,1 % und 96,1 %. Eine Verdopplung der Kosten ist eine grol3e Veranderung, welche
mit Sicherheit Konsequenzen fir die derzeitige Luftfahrt bedeutet. Allerdings muss man auch
festhalten, dass durch die nachhaltige Bereitstellung von PtL-Kerosin ein signifikanter Beitrag
zur Defossilisierung der Luftfahrt geleistet wird und diese Transformation muss in ihren Kosten

getragen werden. Ob diese Kosten zu hoch sind, kann an dieser Stelle nicht bewertet werden.
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2.6.7.

Okonomische Bewertung

Am Ende der techno-6konomischen Analyse gilt es, die wichtigsten zuvor erarbeiteten

Ergebnisse zusammenzufassen und zu verdichten. Dafur werden die Ergebnisse aus den

Greenfield- und Brownfield-Analysen herangezogen:

Greenfield-Analyse:

Bestimmung der Produktgestehungskosten fiir die Skalierung Knapsacker Hugel (V1)
zeigte einen Bereich von 2,39€/l bis 4,92€/l in Abhangigkeit von den
Bereitstellungskosten fiir H> und nach der Umlagemethode (K1: alle Produkte ohne
Pramienvergiitung).

Die Produktgestehungskosten zwischen FT-Verfahren und MtK-Verfahren zeigten keine
groBen Unterschiede. Das MtK-Verfahren ist mit 9 — 20 ct.€/l in der Variante V1 nur
geringflgig gunstiger als das FT-Verfahren.

Die Effekte der Economy of Scale konnten durch die Skalierung zwischen den Varianten
V1 und V2 gezeigt werden. Hier werden Kostenersparnisse von ca. 30 — 40 ct.€/l
bestimmt.

Der alles entscheidende Einflussfaktor auf die 6konomische Bewertung der PtL-
Produktionsketten ist die Hz-Bereitstellung mit einem relativen Kostenanteil von ca.
80 %.

Brownfield-Analyse:

Seite: 154

Die Produktgestehungskosten der verschiedenen Brownfield-Varianten liegen nach der
Umlagemethodik K2 (Pramienvergitung) zwischen ca. 3,6 — 9,6 €/1.

Der grof3e Kostenunterschied zwischen der Greenfield-Analyse und Brownfield-Analyse
ist auf unterschiedliche Randbedingungen (Eduktkosten) und eine verdnderte
Umlagemethodik (Pramienvergiitung) zuriickzufiihren. Brownfield-Effekte wurden durch
die erhéhten Kosten ausgeglichen.

Im Rahmen der Abschatzung der COgz-Intensitdt wurden Reduktionen der CO:-
Emissionen zwischen 46,7 — 87,7 % in Abhangigkeit von verschiedenen Szenarien
bestimmt. Damit wird deutlich, dass die Herstellung von PtL-Kerosin Einfluss auf die
Transformation der Luftfahrt (SAF) und damit eine Wirksamkeit im Kampf gegen den
anthropogenen Klimawandel besitzt.

Die Bestimmung der PtL-Blendpreise nach zwei unterschiedlichen Szenarien der
Implementierung haben gezeigt, dass die relativen Kostensteigerungen der
Fluggesellschaften vertretbar sind. Vor dem Hintergrund der Defossilisierung der

Luftfahrt sind erhohte Kosten umso mehr vertretbar.
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2.6.8. Zeitplan Realisierung Demonstrationsanlage

Die Konzept- und Potenzialstudie zeigt die Mdglichkeiten, aber auch die Grenzen und Risiken
fur die kurzfristige Errichtung und den Betrieb einer industriellen Demonstrationsanlage zur
Herstellung von synthetischen Treibstoffen in NRW deutlich auf. Die kurzfristige Umsetzung
eines Projektes bis Ende 2026 scheint nach heutiger Bewertung zumindest fir eine der
untersuchten Anlagenkonfigurationen (Variante V1) moglich (siehe hierzu auch Ziffer 2.7). Der
folgende Zeitplan zeigt die weiteren Projektphasen 2 (Projektentwicklung) und 3 (Errichtung)
unter idealen Voraussetzungen.

Zeitplan CCU-Demonstrationsanlage (ab Phase 2)

Projektphasen Jahr 1 (z.B. 2023) Jahr 2 (2.8. 2024) Jahr 3 (zB. 2025) Jahr 4 (z5.2026)  |Jahr 5

11[1201Joz[os 0s[os[10]11] 12|01 [oz[os 0z Jos[1a]11]12 o1 0a[os[1a]11]12 o1

0a[os[10]11]12[ o1 [o]osoe

Vorlauf Phase 2

Front End Engineering [|f|
inkl. Festlegung der
Partner und Kldrung der
Fordermodalitaten

Phase 2:
Projektentwicklung

Basic Engineering,
Verifizierung
Anlagenkonzept

Vergabeverfahren

Genehmigungsplanung

Genehmigungsverfahren

Phase 3:
Errichtung

24 Monate

Beginn Betrieb m“

Abbildung 2.56:  Zeitplan CCU-Demonstrationsanlage (ab Phase 2)

Als Voraussetzung fur den Beginn der Projektentwicklung einer konkreten Demonstrations-
anlage (Projektphase 2) sind in einer vorgelagerten Phase (Front End Engineering) die in dieser
Studie getroffenen Annahmen zu den technischen Konzepten, dem Anbietermarkt (OEM), zu
erzielbaren Preisen und Erlésen zunachst zu untermauern. Die zukinftige Aufstellung und
Zusammenarbeit des partnerschaftlichen Verbundes sind ebenso zu klaren wie die Struktur und
Organisation des Projektes. Dariiber hinaus sind gemeinsam mit der Politik geeignete

regulatorische Randbedingungen zu schaffen und diese durch verbindliche Regelwerke
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abzusichern. Da nicht davon auszugehen ist, dass die regulatorischen Vorgaben kurzfristig den
Nachteil von griinen, synthetischen Treibstoffen gegeniber mineral6lbasierten Produkten
kompensieren kénnen, ist schliellich auch noch lber eine zweckgebundene Fdrderung eines
Demonstrationsprojektes zu befinden.
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2.7. Schlussfolgerungen und Ausblick

Das BioJetFuel-Projekt hat durch die umfassenden Analysen sehr viele Erkenntnisse ergeben,
welche zusatzlich noch in komplexen Zusammenhangen zueinanderstehen. Aus diesem Grund
wurden die wichtigsten Erkenntnisse der einzelnen Analysen bereits in den jeweiligen
Abschnitten kurz beschrieben. Am Ende dieser Studie gilt es, die einzelnen
Zwischenergebnisse zu einer konsistenten Schlussfolgerung zusammenzufiihren und zu
verdichten. Abbildung 2.57 stellt eine Visualisierung der wichtigsten Ergebnisse in Form eines
».Graphical Abstracts“ dar.

K] Synthesegas §

= |
@

()]

C
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Hochtemperatur-
0 50 100 150
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Abbildung 2.57:  Graphical Abstract zu den wesentlichen Erkenntnissen aus dem BioJetFuel-Projekt

Die drei ausgewahlten Top-Varianten V1-FT, V2-FT und V3 werden durch den in Abbildung
2.57 eingetragenen Zeitstrahl den verschiedenen Umsetzungsphasen kurz-, mittel- und
langfristig zugeordnet. Diese Umsetzungsphasen schlieRen die angenommenen
Inbetriebnahmen zu den Jahren 2025 (V1), 2030 (V2) und 2035 (V3) ein. Die dargestellten
Verfahrensrouten zeigen die wesentlichen Unterschiede in den anvisierten Produktionsketten.
Top-Variante V1-FT:

Aufbau eines Windparks am Knapsacker Hugel mit direkter Kopplung zur Elektrolyse und
Bereitstellung von grinem H.. Das benédtigte CO2 wird aus der Klarschlamm-
Monoverbrennungsanlage abgetrennt und zusammen mit dem griinem H, der CO»-basierten
Fischer-Tropsch-Synthese mit 'WGS-Stufe zugefiihrt.

Top-Variante V2-FT:

In dieser Variante wird griiner H, aus einer Pipeline am Standort Essen-Karnap bezogen. Das
bendtigte CO2 stammt aus dem Rauchgas des Mdullheizkraftwerks. Auch hier wird die CO2-

basierte Fischer-Tropsch-Synthese fiir die Produktion eines Rohprodukts eingesetzt.
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Top-Variante V3:

Ahnlich wie bei Variante V2 wird auch in dieser Variante ein Bezug von griinem H: durch eine
Pipeline angenommen. Allerdings wird hier nur eine deutlich geringere Menge an H» extern
bezogen, da Synthesegas aus einer Hochtemperaturkonversion die Syntheserohstoffe liefert.
In allen Varianten werden die Rohprodukte zur Weiterverarbeitung in die Raffinerie nach
Gelsenkirchen transportiert und dort im Co-Processing zu synthetischem Kerosin und weiteren
nachhaltigen Produkten wie Diesel, Naphtha und UCO umgewandelt. Rechts neben den
Verfahrensrouten sind wichtige Kennzahlen der verschiedenen Varianten in Abbildung 2.57
eingetragen. Die Skalierung der einzelnen Varianten wird durch die Produktkapazitat an FT-
Rohprodukten (hier: FT-Crude) verdeutlicht. Zwischen der Variante V1 und V3 liegt ein
Skalierungsfaktor von ca. 8,4 und die maximale Produktionskapazitat wird mit ca. 120 kt/a
bestimmt. Unterhalb der Produktionskapazitaten sind in Abbildung 2.57 die Investitionskosten
der Synthese-Anlagen aufgetragen. Die Investitionskosten liegen ca. zwischen 15 Mio. € und
ca. 90 Mio. €. Anhand dieser Zahlen sind bereits die Effekte der ,Economy of Scale” sichtbar.
Diese Effekte werden noch deutlicher, wenn die Spannweiten der abgeschatzten
Herstellungskosten der verschiedenen Varianten durch die Genauigkeit der angewendeten
Methodik aufgetragen werden (unten rechts in Abbildung 2.57). Fiur Variante V1 ist die
Spannweite der Parametervariation in grau dargestellt. Die angegebenen Kosten liegen im
Bereich von 5 €/1 bis 7 €/I (alle Preise jeweils bezogen auf das Dieselaquivalent der gesamten
erzeugten Produktausbeute). Der durch die Genauigkeit der Methodik erweiterte Bereich
schlielt einen Wertebereich zwischen 4 €/ und 10 €/l ein. Die gréRten Einflussfaktoren in dieser
Betrachtung sind die Kosten fiir griinen Hz und die Genauigkeit der Methodik. Die
Herstellungskosten in den Varianten V2 und V3 sind im Vergleich zu Variante V1 im Mittel
reduziert. Besonders V3 zeigt hier ein grofes Potenzial fir eine Reduktion der Kosten.

Als mafigebliche Schlussfolgerung zu den beschriebenen Inhalten ist zu vermerken, dass bis
ca. Ende 2026 nur die Variante V1 (Realisierung einer Demonstrationsanlage bestehend aus
Windpark, CO,-Wasche hinter Klarschlamm-Monoverbrennungsanlage, Elektrolyse und
Fischer-Tropsch-Synthese) am Knapsacker Hiigel umsetzbar ist. Die Varianten V2 und V3
kommen fir die kurzfristige Bereitstellung von PtL-Kerosin nach den gefassten Zielsetzungen
bis 2030 aufgrund des erwarteten Zeithorizonts fir den Ausbau der Hz-versorgung Uber eine
H»>-Pipeline zunachst nicht in Frage. Dennoch sind diese Varianten aufgrund ihrer besonderen
Standortvorteile und ihres Skalierungspotenzials fir den weiteren Ausbau der
Produktionskapazitaten von synthetischen Treibstoffen ab 2030 sehr interessant und sollen in
jedem Fall weiterentwickelt werden. Die im Rahmen dieser Studie erfolgten Kostenschatzungen
sind aktuell durch eine breite Parametervariation abgedeckt und mussen in einer nachsten
Projektphase konkretisiert und validiert werden, indem der Detaillierungsgrad der Planung von

einer Machbarkeitsstudie zu einem konkreten Projekt weiterentwickelt wird.
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3. Nutzung und Verwertbarkeit — Fortschreibung des

Verwertungsplans

Mit dieser Konzept- und Potenzialstudie werden die technischen, regulatorischen und
wirtschaftlichen Moglichkeiten, Herausforderungen und Randbedingungen fir die Errichtung
und den nachhaltigen Betrieb einer industriellen Demonstrationsanlage zur Produktion von
synthetischen Treibstoffen aufgezeigt. Es konnten geeignete Standorte, Technologien und
Konzepte fiir eine kurzfristige Projektrealisierung bis Ende 2026 identifiziert werden. Die Partner
untermauern ihr grofRes Interesse an dem Projekt und werden die erzielten Ergebnisse fortan
fiir die Vorbereitung eines Umsetzungsprojektes in NRW nutzen. Dabei stehen in der nachsten
Projektphase (Vorbereitung der Phase 2) die Validierung der Wirtschaftlichkeit, die Detaillierung
des Konzeptes, die Klarung von Genehmigungsfragen und die Klarung/Festschreibung
regulatorischer Fragestellungen und geeigneter Fordermodelle im Vordergrund.

Synergien mit anderen sektorentbergreifenden Strukturhilfe-/KlimaschutzmaRnahmen (z. B.
H2-Pipelineanschluss, Windparkerrichtung, Monoklarschlammverbrennung, grine
Abwarmenutzung), aber auch mit Anrainern am Knapsacker Higel (z. B. YNCORIS) sollen
parallel dazu geprift werden und der Wirtschaftlichkeit des Gesamtvorhabens dienen.

Die Konzept- und Potenzialstudie bestatigt im Ergebnis, dass eine Investition in die Realisierung
der beschriebenen Demonstrationsanlage durch die Industriepartner in den kommenden Jahren
nur durch geeignete regulatorische = Rahmenbedingungen und  zielgerichtete
Fordermechanismen erfolgen kann. Da im Energie-, Petrochemie- und Industriesektor derzeit
ausreichende Renditen fur Investitionen in Windkraftanlagen, CO2-Nutzungs- und
Wasserstofftechnik nur in subventionierten bzw. regulierten Bereichen erwirtschaftet werden
kénnen und die Power-to-X-Nutzung von abgetrenntem CO; aus regenerativen Quellen zur
Substitution des Einsatzes von Ol, Gas, Kohle nur unzureichend anrechenbar ist (z. B. fir das
COz-Flottenziel der Automobilbranche), kann bis auf Weiteres keine kommerziell tragfahige

Demonstrationsanlage konzipiert wird.
Die Projektpartner gehen aber nach wie vor davon aus, dass:

- nach dem Auslaufen des Betriebs der Kernkraftwerke in Deutschland,

- mit dem weiteren Ausbau der fluktuierend einspeisenden Erneuerbaren Energien
entsprechend den Planungen der Bundesregierung zur Umsetzung des Pariser

Klimaschutzabkommens und

- durch den geplanten Ausstieg aus der Stromerzeugung aus Braun- und Steinkohle
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ab Anfang dieses Jahrzehnts:

- die Nachfrage nach Versorgungssicherheit fir Strom und Treibstoffe sowie nach

grofdtechnischen Energiespeichertechniken steigen wird,

- fur einige schwer zu dekarbonisierende Bereiche des Transportsektors wie die Luftfahrt
wahrscheinlich fir die Defossilisierung und die Bereitstellung synthetischer Treibstoffe
aus erneuerbaren Energien Marktanreize geschaffen und

- entsprechende Anpassungen der Regularien erfolgen werden,

was zusammengenommen umfassende Investitionen in die im Rahmen des Projektes
entwickelten Techniken ermdglicht und rechtfertigt. Neben den Erldsmdglichkeiten aus der
Nutzung der Syntheseprodukte als COz-neutrale Treibstoffe und Ersatz von fossilen
Energietragern sowie als Rohstoff fur die chemische Industrie ergeben sich eine Vielzahl von

weiteren Erldsoptionen.

Da fiir die Projektierung, Genehmigung mit Offentlichkeitsbeteiligung und die Errichtung einer
groRen Demonstrationsanlage mindestens vier Jahre anzusetzen sind, konnte die Verwertung
bei entsprechenden Rahmenbedingungen ab Mitte des Jahrzehnts (2026) beginnen. Es ist zu
erwarten, dass bis dahin von der Bundesregierung z. B. Quotenregelungen fir den Einsatz von

synthetischen Treibstoffen im Transportsektor verpflichtend eingefiihrt werden.

Der Verwertungsplan hat sich im Berichtszeitraum gegeniber der Antragstellung nicht
wesentlich gedndert. Durch die explizite Nennung von Power-to-Liquids-Anwendungen (PtL) in
der im Juni 2020 verabschiedeten nationalen Wasserstoffstrategie der Bundesregierung und
die Formulierung der PtL-Roadmap ,Nachhaltige strombasierte Kraftstoffe fiir den Luftverkehr
in Deutschland” nimmt die Bedeutung von synthetischen Treibstoffen zu.

Die jlingsten Entwicklungen an den Rohstoffmarkten auf Grund des Angriffskrieges Russlands
auf die Ukraine haben noch einmal drastisch die Bedeutung von Versorgungssicherheit fir ganz
Europa bei gleichzeitiger Notwendigkeit zur Substitution von fossilen Energietragern aufgezeigt.
Nach den im Vorlauf zur Phase 2 notwendigen Klarungen und Entscheidungen kénnen in der
nachfolgenden Projektentwicklung die Festlegung des finalen Gesamtanlagenkonzepts, das
Detailengineering, Ausschreibungen, die  Vergabe von Lieferoptionen, die
Genehmigungsplanung und das Genehmigungsverfahren erfolgen (Dauer ca. 1,5 bis 2 Jahre).
Nach erfolgter Bauentscheidung startet die Komponentenbeschaffung und Errichtung der
Anlagenteile an den festgelegten Standorten. Diese Phase dauert etwa zwei weitere Jahre. Im

Anschluss kann mit der Inbetriebnahme der Anlage und dem Testbetrieb begonnen werden.
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4. Bekanntgewordener Fortschritt auBerhalb des
Vorhabens
Ergebnisse zu relevanten, fachlich benachbarten Forschungsprojekten wurden im

Berichtzeitraum nicht bekannt oder haben keine Auswirkungen auf die Ausrichtung und die

Zielsetzung des Projekts, sodass eine Anderung der Projektdurchfiihrung nicht notwendig ist.
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5. Erfolgte und geplante Veroéffentlichungen

Mit diesem Abschlussbericht werden die im Rahmen des Projektes NRW-Revier-Power-to-
BioJetFuel durchgefiihrten Arbeiten beschrieben und die erzielten Ergebnisse verdffentlicht.
Derzeit sind keine weiteren Verdffentlichungen geplant. Inhalte dieses Abschlussberichts

wurden bereits in einem Vortrag im wissenschaftlichen Rahmen diskutiert.

Weiske et al., , Techno-6konomische Analyse von PtF-Produktionspfaden durch die Integration
von Bestands- und Neuanlagen im Rahmen des Strukturwandels im Rheinischen Revier

— Das NRW-Revier-Power-to-BioJetFuel-Projekt”, Jahrestreffen der ProcessNet-Fachgruppen
Abfallbehandlung und Wertstoffriickgewinnung, Energieverfahrenstechnik, Gasreinigung,
Hochtemperaturtechnik und Rohstoffe, Bamberg, DECHEMA, 30.03.2022 - 01.04.2022
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6. Zusammenfassung

Die Arbeiten im Zusammenhang mit der Konzept- und Potenzialstudie ,NRW-Revier-Power-to-
BioJetFuel“ sind planmaRig durch die Projektpartner durchgefiihrt worden. Die Arbeitspakete
wurden gemal Meilensteinplan aus dem Projektantrag bearbeitet und dokumentiert.

Die in der Aufgabenstellung vorab getroffene Standortwahl konnte durch die Untersuchung
weiterer Standorte untermauert werden. Neben dem Standort Knapsacker Hiigel konnte mit
dem Standort MHKW Essen-Karnap ein weiterer Top-Standort in NRW identifiziert werden.
Die durchgefiihrten Standortanalysen schlieRen neben der Nutzung der vorhandenen
Standortinfrastruktur ausdriicklich die Moéglichkeiten zur Versorgung mit regenerativer
Energie bzw. griinem Wasserstoff sowie die Weiterverarbeitung der Roh- bzw.

Zwischenprodukte in den bestehenden Raffinerien mit ein.

Fir die Synthese-Routen wurden Prozessmodelle erarbeitet, die im Weiteren fir die
Untersuchungen und Optimierungen der gesamten Prozesskette sowie die wirtschaftlichen

Analysen genutzt wurden.

Durch die Konfiguration mafigeschneiderter standortspezifischer Konzeptvarianten konnten
einige vielversprechende Ansatze fir die kurz- bis mittelfristige Realisierung von
Demonstrationsanlagen zur Produktion synthetischer, griiner Treibstoffe in NRW
entwickelt werden. Die Untersuchungen bestéatigen allerdings auch sehr deutlich, dass sich
groBskalige Anlagen im derzeitigen Markt- und Regulierungsumfeld nicht ohne erhebliche
zusatzliche Anreize und Schaffung geeigneter Randbedingungen durch die Politik
wirtschaftlich realisieren lassen. So sollte insbesondere der in dieser Studie untersuchte und
zur  Erreichung der Klimaschutzziele unverzichtbare Ansatz, die Kohlenstoff-
Kreislaufwirtschaft auf Basis der biogenen Kohlenstoffquelle Klarschlamm mit der
Synthese nachhaltiger Treibstoffe unter Nutzung griinen Wasserstoffs zu verbinden, eine
Bonusbewertung erhalten. Eine weitere Notwendigkeit fir die Realisierung der
Wertschopfungskette speziell in NRW ist es, zumindest in der Phase erster groRer
Demonstrationsprojekte, die auf eine Vor-Ort-Erzeugung des bendtigten griinen
Wasserstoffs angewiesen sind und nicht auf eine nationale bzw. europaische
Wasserstoffinfrastruktur aus Grof3elektrolyseuren, Speicherkavernen und Transportpipelines
zurlickgreifen konnen, auf die Forderung einer vollstdndigen Versorgung mit erneuerbarem
Strom alleine aus direkt gekoppelten lokalen Windenergie- und Photovoltaikanlagen zu
verzichten. Entscheidend ist in diesem Zusammenhang auch die Ablésung der Forderung der
Gleichzeitigkeit von erneuerbarer Stromerzeugung und der Nutzung des Stroms fir die
Wasserstofferzeugung durch die Schaffung der Moéglichkeit eines bilanziellen Ausgleichs

(z. B. durch Power Purchase Agreements, PPAs oder Guarantees of Origin, GOs). Ziel ist es
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also, die fir die Herstellung des synthetischen Treibstoffes bendtigte bzw. die in ihm
gespeicherte Energie zu 100 Prozent durch Einspeisung erneuerbarer Energien in das Netz
abzudecken, jedoch nicht in =zeitlicher Parallelitdt mit dem Verbrauch der
Wasserstoffproduktion, sondern  zur nachhaltigen Abdeckung des allgemeinen
Stromverbrauchs. Es sollte hier keine Schlechterstellung z. B. gegenulber
batterieangetriebenen Elektrofahrzeugen erfolgen, die auch nicht alleine in Phasen der
Uberschussproduktion von Strom aus erneuerbaren Quellen aufgeladen werden. Mit weiterem
erfolgreichem Ausbau des Anteils erneuerbarer Stromerzeugung und der geplanten

Wasserstoffinfrastruktur wird sich die Notwendigkeit von PPAs bzw. GOs von alleine aufheben.

Auch nach Verzicht auf fossile Energietrager in Verkehr, Industrie und Haushalten kann auf
Klarschlamm ohne Einschrankungen als Rohstoff zuriickgegriffen werden. Die favorisierte
Variante — Demo-Anlage in Verbindung mit der Klarschlamm-Monoverbrennung am
Knapsacker Hiigel — erlaubt eine vergleichsweise zligige Umsetzung bis 2026 und stellt damit
eine Blaupause zur Erzielung eines schnellen Beitrages zum Klimaschutz unter Erhalt
hochwertiger Industriearbeitspldtze dar. Dies ergibt sich alleine schon daraus, dass entlang
der Prozess- und Nutzungskette in wesentlichen Teilen auf existierende Infrastruktur
zuriickgegriffen werden kann (entsprechend den dargelegten Brownfield-Effekten am
Knapsacker Hiigel sowie durch Nutzung des existierenden Treibstoffverteilsystems und
bestehender Flugzeugtechnik). Es soll auch noch einmal darauf hingewiesen werden, dass
synthetische Treibstoffe nicht nur die Emissionen von CO2 durch biogenes Kohlenstoffrecycling
und Substitution von fossilem Treibstoff senken, sondern es auch erlauben, die Freisetzung

anderer Luftschadstoffe zu vermindern.

Die Technik der skizzierten Demonstrationsanlage ist skalierbar, woraus sich fir die Zukunft
Kostendegressionspotenzial ergibt. Dieses Potenzial besteht nicht nur am Standort
Knapsacker Hiigel und fir das MHKW Essen-Karnap, sondern fiir alle Punktquellen in NRW,
an denen biogene oder unvermeidbare COz-Emissionen freigesetzt werden. Auch wenn die
einzelnen Prozessschritte groftechnisch einen mittleren bis hohen technischen Reifegrad
aufweisen, muss klar sein, dass in der angestrebten Gréfle der Demonstrationsanlage die
gesamte Prozesskette bisher nicht realisiert wurde. Die Klarung der hier bestehenden offenen
technisch-wirtschaftlichen Detailfragestellungen konnte ebenso wie die detaillierte
Untersuchung weiterer Standortsynergien mit der benachbarten Industrie und Kommunen im
Rahmen dieser Studie noch nicht erfolgen. Sie stellt eine der zentralen Aufgaben fiir den

nachsten Schritt auf dem Weg zur Realisierung der Demonstrationsanlage in NRW dar.
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A. Anhang

A1 Anhang zu Kapitel 2

Die technische Bewertung wird auf Basis der in AP 2 erstellten ProzessflieRbilder durchgefiihrt.
Dabei wird unter anderem der technische Reifegrad der Prozesse mittels des Technologie-
Reifegrads (Englisch: Technology Readiness Level, TRL) bewertet. Die TRL-Methode gibt die
Reife einer Technologie auf einer Skala von 1 bis 9 an. Im Rahmen dieses Projekts werden die
von der Europaischen Kommission fiir den Sektor der Erneuerbaren Energien aufgestellten
Definitionen verwendet [132]. Die Definitionen fir TRL 1 bis 9 sind in Tabelle 6.1 aufgefuhrt. Zur
Vermeidung von Verfélschungen der Definitionen wurde auf eine Ubersetzung verzichtet. Ziel
fur die zur Umsetzung in der nachsten Phase ausgewahlten Prozesse ist auRerdem, dass diese
einen TRL von mindestens 6 aufweisen. Des Weiteren sollen die Einzelprozessschritte der flr
die Umsetzung identifizierten Prozesse mindestens einen TRL von 7 haben. Neben dem TRL
werden weiterhin die in AP 2.3 bestimmten Performancedaten der verschiedenen
Prozessvarianten zum technischen Vergleich herangezogen. Dazu zahlen unter anderem die
Energie- und Massenbilanzen, die Power-to-Liquid Wirkungsgrade, die Kohlenstoffausbeuten
und die spezifischen Verbrauche von Betriebsmitteln. Die Ergebnisse der technischen

Bewertung werden im Abschlussbericht festgehalten.

Tabelle 6.1: Definitionen des Technologie-Reifegrads [132]
TRL Definition
1 Identification of new concept, applications and barriers
2 Definition of application, consideration of interfaces and commercial offer
3 Proof of concept prototype ready: concept is laboratory tested
4 Integrated small-scale prototype with auxiliary systems laboratory validated
5 Large-scale prototype completed with auxiliaries, refined commercial assessment
6 Technology pilot demonstrated in relevant environment, manufacturing strategy defined
7 Pilot demonstrated in operational environment, manufacturing approach demonstrated
8 Technology in its final form, low-rate production
9 System fully operational and ready for commercialization
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