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Kurzfassung

Der Anteil importierter Energie am Primérenergieverbrauch der Europaischen Union nahm
von 50 % im Jahr 1990 auf tiber 60 % im Jahr 2019 zu. Obwohl der weitere Ausbau der
erneuerbaren Energieerzeugung und die zunehmende Elektrifizierung aller Sektoren diese
Abhingigkeit verringern werden, kann in dem begrenzten Zeitrahmen bis zum Jahr 2045
nicht von einer auf erneuerbarer Energie basierenden, europdischen Energieautarkie
ausgegangen werden. Daher werden Importe treibhausgasneutraler Energietridger auf Basis
von Wasserstoff im zukiinftigen Energiesystem eine entscheidende Rolle spielen.

Methanol ist dabei aufgrund der hohen technologischen Reife der direkten Synthese aus
Wasserstoff und Kohlendioxid sowie seiner einfachen Handhabung und breiten
Anwendbarkeit ein vielfach diskutierter fliissiger Energietrager und steht daher im Fokus
dieser Arbeit. Dabei werden zwei Themenfelder zunichst getrennt analysiert und
anschliefend zusammengefithrt. Zum einen wird der Einfluss unterschiedlicher
Kohlendioxidquellen auf die wasserstoftfbasierte Methanolsynthese untersucht. Hierbei
werden zwei COz-Abscheidungsprozesse aus Biogas und aus der Luft entwickelt und mit
einer Methanolsynthese gekoppelt. Zum anderen werden Synthesen von Methanol zu den
Verkehrskraftstoffen Benzin, Kerosin und Butanol prozesstechnisch und o6konomisch
analysiert. Mithilfe der gewonnenen Erkenntnisse aus beiden Themenfeldern wird im
Anschluss fiir unterschiedliche Kohlendioxidquellen der Bedarf an erneuerbarer Energie je
Methanol-Folgeprodukt inklusive der damit verbundenen Produktgestehungskosten
berechnet. Dabei basiert das Vorgehen dieser Arbeit auf Simulationen mit einheitlichen
Systemgrenzen und standardisiertem techno-6konomischem Vorgehen. Dieses Vorgehen
ermoglicht die innovativen COz-Abscheidungsprozesse und die Prozesssimulationen
untereinander und mit Literaturangaben zu vergleichen. Somit tragt die Arbeit zur
systematischen Bewertung von Erzeugungsrouten hin zu treibhausgasneutralen Kraftstoffen
bei.

Die Ergebnisse der Analyse des Einflusses der Kohlendioxidquellen auf die
Methanolproduktion ergeben, dass der Wirkungsgrad der Synthese zwischen 41-60 % variiert
und somit eine starke Abhédngigkeit vom eingesetzten CO2-Abscheidungsprozess vorliegt. Die
techno-6komische Analyse der Methanol-Folgeprodukte zeigen auf, dass ein hoher Anteil von
71-88 % der in Methanol gespeicherten, chemischen Energie in die drei Zielprodukte zu
Kosten zwischen 0,14-0,23 € pro Liter Dieselaquivalent umgewandelt werden kann. Dabei
zeigt sich insbesondere der neu entwickelte Prozess von Methanol-zu-Kerosin als
vielversprechend, da er die Moglichkeit aufzeigt, normgerechtes Kerosin mit einer hohen
Kohlenstoffausbeute von 82% aus Methanol zu produzieren. Werden die
Umwandlungskosten zu den Zielprodukten mit zukiinftigen Methanolgestehungskosten von
400-800 €/t fur 2030 kombiniert, ergibt sich insgesamt eine Spannweite an
Produktgestehungskosten von 0,95-2,65 € pro Liter Dieselaquivalent.
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Abstract

The share of imported energy in the European Union's primary energy consumption
increased from 50 % in 1990 to over 60 % in 2019. Although the further extension of renewable
energy production and the increasing electrification in every sector will reduce this
dependency, a European energy autarky based on renewable energies cannot be assured in
the short timeframe given until 2045. Hence, renewable energy imports based on hydrogen
will play a vital role within the future energy system.

The focus of this work is the widely discussed liquid energy carrier methanol, because of its
high technological maturity of direct synthesis from hydrogen and carbon dioxide, as well as
its easy handling and broad applicability. Within this thesis, two aspects are first separately
analyzed and then combined. First, the influence of different carbon dioxide sources on
hydrogen-based methanol synthesis is investigated. Here, two CO2 capture processes from
biogas and from air are developed and coupled with a methanol synthesis. Second, various
production routes from methanol to the transport fuels gasoline, kerosene and butanol are
analyzed in terms of process engineering and economics. With the results obtained from both
topics, the demand of renewable energy per methanol downstream product, including the
associated net production costs, can then be calculated for different carbon dioxide sources.
The approach of this work is based on simulations with consistent system boundaries and
standardized techno-economic procedures. This enables the comparison of the innovative
CO:z capture processes and the process simulations with each other as well as with literature
data, thus contributing to the systematic evaluation of production routes for carbon neutral
fuels.

The results of the analysis of the influence of carbon dioxide sources on methanol production
show that the efficiency of the synthesis varies significantly between 41-60%. The techno-
economic analysis of the methanol downstream products indicates that a high proportion in
the range of 71-88% of the chemical energy stored in methanol can be converted into the three
target products at costs between 0.14-0.23 € per liter of diesel equivalent. In this context, the
newly developed methanol-to-kerosene process shows particular promise, as it demonstrates
the possibility of producing standard kerosene with a high carbon yield of 82 % from
methanol. When the conversion costs to the target products are combined with future
methanol production costs of 400-800 €/t for 2030, the overall range of net production costs
is 0.95-2.65 € per liter of diesel equivalent.
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1 Einleitung und Ziel der Arbeit

Die vorliegende Arbeit untersucht Methanol als zukiinftigen erneuerbaren Energietrager und
potenzielles Ausgangsmaterial zur Erzeugung von flissigen Verkehrskraftstoffen. Ziel der
Arbeit ist die Beantwortung der beiden Forschungsfragen:

1.) Wie beeinflussen unterschiedliche Kohlendioxidquellen die Methanolsynthese aus
Wasserstoff und Kohlendioxid?

2.) Zu welchen Effizienzen und Kosten lassen sich Folgeprodukte von Methanol fiir den
Verkehrssektor bereitstellen?

Das folgende Einleitungskapitel stellt zundchst die Motivation und den Hintergrund der
Arbeit vor, aus der sich die formulierten Forschungsfragen ergeben. Im Anschluss werden das
methodische Vorgehen zur Beantwortung der Forschungsfragen und der Aufbau der Arbeit
vorgestellt.

1.1 Motivation und Hintergrund der Forschungsfragen

Die anthropogenen Treibhausgasemissionen steigen kontinuierlich und lagen global im Jahr
2019 bei 59 Gt COz-aquivalent, von denen 65 % auf fossile COz-Emissionen (38 Gt) zuriick zu
fithren sind [1]. Aufgrund des vom IPCC verdffentlichten Restbudget zur Erreichung des
1,5°C Szenarios ab dem Jahr 2018 von 420-580 Gt CO:-dquivalent [2] ist eine
schnellstmogliche Energiesystemtransformation erforderlich. Der dafiir notwenige Ausbau
an erneuerbarer Stromproduktion iiber Solar- und Windenergie ruft, aufgrund der
fluktuierender Erzeugung, kurz- und langzeitige Speicherbedarfe auf. Fiir die Speicherung
iber lidngere Zeitperioden ist die elektrochemische Umwandlung von Strom in den
gasformigen Energietrager Wasserstoff eine Schliisseltechnologie. In den letzten Jahrzehnten
wurden enorme Anstrengungen unternommen, um die drei Elektrolyse-Technologien
alkalische, Protonenaustauschmembran und Festoxidelektrolyse zu entwickeln [3-5], welche
nun jeweils kommerziell erhéltlich sind [6, 7]. Cerniauskas et al. [8] zeigen, dass fiir den
regionalen oder kontinentalen Transport die Umwidmung bestehender Erdgaspipelines eine
kostengiinstige Moglichkeit zum Aufbau einer Wasserstoffinfrastruktur darstellt. Fiir einen
interkontinentalen Transport von Energie bieten sich dagegen fliissige Energietrager
aufgrund ihrer hoheren volumetrischen Energiedichte an [9]. Dabei wird der globale Handel
von erneuerbaren Energietrdgern vor dem Hintergrund, dass zum Beispiel der europaische
Primérenergiebedarf 2019 noch zu 61 % aus dem Import fossiler Energietrager gedeckt wurde
[10], in Zukunft einen Beitrag zur Senkung der Treibhausgasemissionen leisten missen.
Wegen seiner hohen technologischen Reife, der Moglichkeit zur direkten Synthese aus
Wasserstoff und Kohlendioxid, seiner einfachen Handhabbarkeit und breiten Anwendbarkeit
ist Methanol ein vielfach diskutierter fliissiger Energietrdger [11-14]. Dabei kann allgemein
die Wiederverwertung von Kohlendioxid in nutzbare Produkte wie Chemikalien und
Kraftstoffe, auch ,Carbon  Capture and Utilization® bezeichnet, zu einer
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1 Einleitung und Ziel der Arbeit

Treibhausgasreduktion bei der Verwendung von erneuerbarer Energie und nachhaltigen
CO2-Quellen fithren [15]. Die Abtrennung von Kohlendioxid und die Umwandlung in
Methanol mit Wasserstoff fithren allerdings gegeniiber der direkten Verwendung von
Wasserstoff zu einem hoheren Energiebedarf. Hieraus ergibt sich der Hintergrund der ersten
Forschungsfrage. Durch die Analyse bestehender CO,-Abscheidetechnologien und der
Entwicklung innovativer Konzepte soll aufgezeigt werden, inwieweit die Effizienz der
Methanolsynthese von der verwendeten Kohlendioxidquelle abhangt. Dabei besteht, laut der
Innovationsliickenanalyse von Horst et al. [16], insbesondere Forschungsbedarf im
systematischen Vergleich unterschiedlicher Abscheidetechnologien und in der Analyse der
Abscheidung von Kohlendioxid aus der Luft.

Die Anwendungsbereiche von Methanol liegen vor allem im Chemie- und Transportsektor.
Als weltweit gehandelte Basischemikalie mit einer Jahresproduktion von ca. 75 Mt [17] ist
der zukiinftige Bedarf an erneuerbarem Methanol allein fiir den Chemiesektor erheblich. Eine
noch einmal andere Gréflenordnung stellt der Transportsektor dar, welcher fiir etwa 16 % der
globalen Treibhausgasemissionen verantwortlich ist [18]. Dabei wird eine bereits
stattfindende Elektrifizierung innerhalb des Transportsektors den Energiebedarf, und bei
gleichzeitig  weiterem  Ausbau  der  erneuerbaren  Energie  ebenfalls die
Treibhausgasemissionen, senken. Nach Ueckerdt et al. [19] ist dabei die Elektrifizierung eine
effizientere und kostengiinstigere Option zur Reduktion der Treibhausgasemissionen
gegeniiber der Produktion wasserstoffbasierter Kraftstoffe wie Methanol. Gleichzeitig zeigen
die Autoren, dass insbesondere fur die Luftfahrt, den Schiffverkehr und eventuell fiir den
Schwerlastverkehr synthetische Kraftstoffe, auch ,e-fuels“ genannt, wegen fehlender
Alternativen benétigt werden [19]. Hierbei zeigt sich Methanol als vielversprechender und
direkt einsetzbarer fliissiger Kraftstoff fiir die internationale Schifffahrt [20-22]. In der
Luftfahrt sind synthetische Kraftstoffe nach aktuellem Stand der Technik die einzige
Maéglichkeit zur Senkung der Treibhausgasemissionen [19]. Dabei ist die Reduktion begrenzt,
da die wiahrend der Verbrennung neben CO2 entstehenden Emissionen wie Wasserdampf,
Stickoxide oder Ruf3, iber die Hilfte der Treibhauswirkung ausmachen [23]. Studien zeigen,
dass Methanol grundsitzlich als Ausgangsmaterial zur Erzeugung von Kerosin geeignet ist
[24-26]. Gegeniiber der bereits industriell verfiigbaren, genormten und in der
wissenschaftlichen Literatur breit diskutierten alternativen Fischer-Tropsch Synthese, sind
allerdings keine detaillierten Prozesssimulationen oder okonomischen Analysen der
Methanol-zu-Kerosin Umwandlung in der frei verfiigbaren wissenschaftlichen Literatur
vorhanden. Hieraus ergibt sich der Hintergrund der zweiten Forschungsfrage. Durch eine
detaillierte Prozessanalyse der Teilschritte der Umwandlung von Methanol-zu-Kerosin mit
anschliefender Kostenrechnung, soll das Potenzial dieser Syntheseroute analysiert werden.

Weitere Folgeprodukte von Methanol fiir den Einsatz im Straflenverkehr sind ebenfalls in der
Literatur beschrieben [27]. Dazu gehoren insbesondere synthetisches Benzin, aber auch
hohere Alkohole. Inwieweit synthetische Kraftstoffe im Straflenverkehr benétigt werden, ist
aktueller Bestandteil wissenschaftlicher und offentlicher Diskussionen [28-34]. Als
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1 Einleitung und Ziel der Arbeit

Hauptargument fiir den Einsatz werden der hohe Anteil an Fahrzeugen mit
Verbrennungsmotor in der Bestandsflotte, die Weiterverwendung von Teilen der
bestehenden Tank- und Raffinerieinfrastruktur, sowie die Notwendigkeit von erneuerbaren
Energieimporten in derzeit Energie-importierende Lander und Regionen genannt [28, 32].
Hauptgegenargumente sind hohere Energiebedarfe und Kosten der Produktion der
synthetischen Kraftstoffe [33]. Zusammen mit dem geringeren Wirkungsgrad einer
Verbrennungskraftmaschine steigt der Energiebedarf nach Ueckerdt et al. [19] fiir den
Antrieb eines Fahrzeuges, welches einen synthetischen Kraftstoff verbrennt, um den Faktor
2-14 gegeniiber dem eines batterieelektrischen Fahrzeuges. Dagegen argumentieren Perner
und Steinfort [34], dass bei Beriicksichtigung der Erzeugungspotenziale, vergleichbar viel
Anlagenleistung an Photovoltaik (PV) und Windstrom in Vorzugsgebieten installiert werden
muss, um strombasierte Kraftstoffe zu erzeugen, wie in Gebieten mit moderatem PV- und
Windpotenzial zum Betrieb batterieelektrischer Fahrzeuge. Vor dem Hintergrund der
vorgestellten Dringlichkeit der Senkung der Treibhausgasemissionen werden daher ebenfalls
fur die zweite Forschungsfrage durch weitere Prozesssimulationen Methanol-Folgeprodukte
fir den Straflenverkehr analysiert. Dies dient dem Vergleich unterschiedlicher COs-
Nutzungsstrategien und deren verfahrenstechnischen Auslegung, was in Horst et al. [16]
ebenfalls als Innovationsliicke heraus gearbeitet wird. Dabei liegt der Fokus dieser Arbeit auf
direkt einsetzbaren oder als Zumischkomponente zugelassenen Kraftstoffen, welche mit der
Bestandsflotte kompatibel sind. Hierfiir werden in der Literatur beschriebene innovative
Konzepte der Benzinerzeugung aus Methanol verglichen, sowie eine neue Syntheseroute zum
hoéheren Alkohol Butanol entwickelt. Durch den Vergleich der jeweiligen Effizienzen und
Erzeugungskosten koénnen zur Beantwortung der zweiten Forschungsfrage neben den
Ergebnissen der Kerosinsynthese ebenfalls die Auswertung der Benzin- und Butanolsynthese
herangezogen werden.

1.2 Methodisches Vorgehen und Aufbau der Arbeit

Das grundlegende methodische Vorgehen zur Beantwortung der vorgestellten und
diskutierten Forschungsfragen dieser Arbeit basiert auf der Simulation unterschiedlicher
Prozessschritte der wasserstoffbasierten Kraftstoffproduktion mit anschliefender
standardisierten Kostenrechnung. Je Prozessschritt werden dazu AspenPlus oder Matlab
Simulink verwendet. Die detaillierte Methodik wird in Kapitel 3 vorgestellt. Zur Einordnung
dieser Arbeit in den Gesamtkontext zeigt Abbildung 1-1 die vollstdndige Prozesskette der
methanolbasierten Kraftstoffproduktion. Das Prozessflieflbild zeigt, dass im ersten Schritt
Methanol tber Wasserstoff aus erneuerbarem Strom (engl. Renewable Electricity) und
Kohlendioxid aus unterschiedlichen Quellen synthetisiert wird. Dieses zentrale
Zwischenprodukt wird in einem zweiten Syntheseschritt in die Folgeprodukte umgewandelt,
welche in dieser Arbeit Benzin (engl. Gasoline), Kerosin (engl. Kerosene) und Butanol sind. In
Rot sind die im Fokus stehenden Prozessschritte angegeben. Zum einen ist dies die Analyse
der CO2-Abtrennung (engl. COz-sequestration) aus den drei Quellen Industrie, Biomasse und




1 Einleitung und Ziel der Arbeit

Luft, welche der Beantwortung von Forschungsfrage 1 (engl. research question) dient. Zum
anderen werden die Synthesen von Methanol zu den angegebenen Zielprodukten (engl.
Methanol-to-X synthesis) energetisch und 6konomisch untersucht. Hierdurch kann vor dem
Hintergrund der zweiten Forschungsfrage jeweils eine Aussage zur Effizienz und den Kosten
der Umwandlungsschritte getroffen werden. Die Informationen der beiden Forschungsfragen
konnen zusammen mit externen Literaturangaben genutzt werden, um die Gesamteffizienz
und —kosten (engl. Overall efficiencies and costs) der vollstandigen, in Abbildung 1-1 gezeigten,
Prozessketten zu berechnen. Dies erméglicht einen Vergleich mit alternativen
Syntheserouten hinzu alternativen Kraftstoffen.

‘ Kerosene

Renewable electricity EIectronss

Ii'l % CO, Methanol synthe5|s

Biogenic &
Industry sources CO, sequestration —
Research question 1

Air in £o,
Air out \
Pt Qit - i
Direct Air Capture f——of'q"e"fé\\ eff

Methanol-to-X synthesis —
Research question 2

(g‘

Abbildung 1-1:  Gesamtfliefbild der methanolbasierten Kraftstoffsynthese der in dieser Arbeit
betrachteten Zielprodukte Benzin, Kerosin und Butanol. Die in Rot angegebenen
Prozessschritte der CO;-Abtrennung (engl. CO,-sequestration) und Methanol-zu-
Zielproduktsynthese (engl. Methanol-to-X synthesis) werden detailliert betrachtet.
Die restlichen Prozessschritte zur Bestimmung der Gesamteffizienz und Kosten
(engl. Overall efficiencies and costs) werden der Literatur entnommen.

Die vorliegende Arbeit ist insgesamt in acht Kapitel aufgeteilt, deren Inhalte mithilfe des
schematischen Aufbaus in Abbildung 1-2 kurz erlautert werden. Zum Abschluss der
Ergebniskapitel 4 bis 6, welche in der Abbildung 1-2 griin gekennzeichnet sind, erfolgt jeweils
eine Diskussion und ein Fazit, welches die wichtigsten Erkenntnisse und Schlussfolgerungen
zusammenfasst und einordnet.

Kapitel 2 stellt die fiir diese Arbeit relevante Literatur vor und liefert nach Abbildung 1-2
Input fir alle weiteren Kapitel. Zur Bearbeitung der ersten Forschungsfragen werden die
Abscheidetechnologien und Kosten unterschiedlicher Kohlendioxidquellen vorgestellt. Als
Grundlage der zweiten Forschungsfrage wird auf den aktuellen technischen und
okonomischen Stand der Methanol- und Methanol-zu-Kohlenwasserstoff Synthese
eingegangen. Zusatzlich werden die Kraftstoffeigenschaften und —normen, sowie Grundlagen
der 6konomischen Bewertung von Kraftstoffen diskutiert.

4



1 Einleitung und Ziel der Arbeit

Auf Grundlage der vorgestellten Literatur wird in Kapitel 3 die Methodik (engl. Methodology)
zur Beantwortung der Forschungsfragen erlautert. Dazu gehort die Beschreibung des
Vorgehens innerhalb der Prozessmodellierung, sowie die Definition der Systemgrenzen und
techno-6konomischer Randbedingungen. Ergebnis des Methodik-Kapitels ist die Definition
von Leistungskennzahlen (engl.: Key Performance Indicators, KPI), mit deren Hilfe die CO;-
Abscheidetechnologien und Kraftstoffrouten quantitativ und einheitlich verglichen werden
konnen.

Kapitel 4 analysiert zwei innovative CO2-Abtrennungsmoéglickeiten aus Biogas und Luft.
Zusammen mit einer in Kapitel 2 durchgefithrten Literaturstudie der drei CO2-Quellen aus
Abbildung 1-1, kann der Einfluss der CO3-Abtrennung auf die Effizienz der Methanolsynthese
und somit Forschungsfrage 1 beantwortet werden. Die Methodik der Analyse der CO2-
Abtrennung aus Biogas erlaubt zusitzlich eine Bestimmung der CO:-Abscheidekosten,
welche in Kapitel 6 genutzt werden.

Kapitel 5 stellt die Ergebnisse der Prozessmodellierung der Umwandlung von Methanol in
die drei Zielprodukte der Arbeit vor. Zur Modellierung der notwendigen Teilschritte werden
Informationen aus Kapitel 2 genutzt. Fir jede Synthese werden die in Kapitel 3 definierten
Leistungskennzahlen berechnet und anschlieend miteinander verglichen. Zusétzlich werden
die produzierten Kraftstoffe den in Kapitel 2 diskutierten Kraftstoffeigenschaften gegeniiber-
gestellt. Den Anschluss des Kapitels bildet eine Kopplung der Ergebnisse aus Kapitel 4 und 5,
sodass die in Abbildung 1-1 angegebene Gesamteffizienz der methanolbasierten Kraftstoffe
angegeben werden kann.

Mithilfe der detaillierten Prozessmodellierung kénnen in Kapitel 6 die Investitions- und
Betriebskosten der Umwandlung von Methanol in die Zielprodukte bestimmt werden.
Zusammen mit der Analyse der Effizienz in Kapitel 5 kann somit Forschungsfrage 2 final
beantwortet werden. Um die Gesamtproduktgestehungskosten der Methanol-Folgeprodukte
zu bestimmen, werden zusatzlich zukiinftige Methanolgestehungskosten analysiert. Hierzu
wird auf Grundlage einer Literaturstudie zu zukiinftigen Wasserstoffgestehungskosten aus
Kapitel 2 die Abhéangigkeit der Methanolgestehungskosten von den Wasserstoff- und
Kohlendioxidkosten  dargestellt. =~ Aus der Analyse werden Szenarien der
Methanolgestehungskosten fiir das Betrachtungsjahr 2030 entwickelt, wodurch zusammen
mit den Umwandlungskosten von Methanol in Zielprodukte die Gesamtprodukt-
gestehungskosten angegeben werden konnen.

Kapitel 7 diskutiert die in dieser Arbeit erzeugten Ergebnisse. Dazu gehort zunichst ein
Vergleich mit bisher durchgefiihrten Analysen aus der Literatur, wofiir die in Kapitel 5 und 6
ermittelten Gesamteffizienten und -kosten verwendet werden. Abschlielend werden die
Schlussfolgerungen dieser Arbeit vorgestellt, indem die Starken, Schwéchen, Chancen und
Risiken der untersuchten Kohlendioxidquellen fiir die Methanolsynthese und der
Umwandlung von Methanol in Folgeprodukte disktiert werden.




1 Einleitung und Ziel der Arbeit

In Kapitel 8 werden die Ergebnisse aus den Kapiteln 4 bis 6, sowie die Schlussfolgerung aus
Kapitel 7 zusammengefasst.

Literature (2) Methodology (3)

CO, Methanol-to-X

sequestration (4) synthesis (5)

Discussion (7)

Economic Assessment (6)

Abbildung 1-2:  Schematischer Aufbau der Arbeit mit Kapitelnummern in Klammern.
Ergebniskapitel sind in Griin dargestellt. Schwarze Pfeile représentieren den
Informationsfluss zwischen den Kapiteln.
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Das folgende Kapitel stellt die fiir diese Arbeit relevante Literatur vor. Dazu gehort zunédchst
zur Einordnung des Themas in den Gesamtkontext ein Uberblick itber den aktuellen Stand
der Produktion synthetischer Kraftstoffe. Hierbei werden die verfiigbaren Syntheserouten
vorgestellt und deren charakteristische Eigenschaften verglichen. Im Anschluss wird auf die
Erzeugung und die techno-okonomische Analyse des Ausgangsmaterials dieser Arbeit
Methanol eingegangen, bevor die Grundlagen der Methanol-zu-Kohlenwasserstoffsynthese
vorgestellt werden. Hier liegt der Fokus auf dem Reaktionsmechanismus und auf den in der
wissenschaftlichen Literatur diskutierten und industriell umgesetzten Synthesen zur
Umwandlung von Methanol in Kohlenwasserstoffe. Zur Charakterisierung der produzierten
Verkehrskraftstoffe wird auf deren stoffliche Zusammensetzung und den daraus
resultierenden Eigenschaften, sowie die aktuelle Normung eingegangen. Zur Einordnung und
Beantwortung der ersten Forschungsfrage erfolgt darauf ein Uberblick der Optionen zur
Kohlendioxid-Bereitstellung fiir die Methanolsynthese. Hierbei werden die Potenziale
unterschiedlicher Quellen, sowie die Energiebedarfe und Kosten der zurzeit angewandten und
diskutierten Abscheidetechnologien vorgestellt. Abschliefend wird auf die 6konomische
Bewertung von Kraftstoffgestehungskosten eingegangen. Aufgrund des in dieser Arbeit
behandelten breiten Themenfeldes wird je Unterkapitel jeweils ein kompakter Uberblick
gegeben. Ausgewahlte Hintergrundinformationen sind im Anhang A hinterlegt. Auf
weiterfithrende Literatur zum aktuellen Stand oder Grundlagen wird zudem hingewiesen.

2.1 Synthetische Kraftstoffproduktion

Das folgende Kapitel gibt einen Uberblick iiber den aktuellen Stand der Forschung und
Entwicklung der synthetischen Kraftstoffproduktion und deren Anwendung. Dabei liegt der
Fokus auf wasserstoffbasierten Routen zur Erzeugung fliissiger erneuerbarer Kraftstoffe mit
Kohlendioxid als Kohlenstoffquelle. Fiir die daneben ebenfalls zahlreich existierenden Routen
zur biologischen Erzeugung von alternativen Kraftstoffen wird auf die Reviews von
Ragauskas et al. [35] sowie Schaub und Vetter [36] verwiesen. Die ebenfalls diskutierten
Routen zur Produktion gasférmiger Kraftstoffe [37] werden nicht betrachtet.

Im Bereich der synthetischen Kraftstoffproduktion aus Wasserstoff und Kohlendioxid stehen
in der wissenschaftlichen Literatur insbesondre zwei Routen im Fokus [31, 38]. Diese sind die
Fischer-Tropsch (FT) Route und die Methanolroute, welche qualitativ mit ihren
Reaktionsschritten und Produkten in Abbildung 2-1 dargestellt sind. Sind Kohlenwasserstoffe
das Zielprodukt, zeigen Gl. 2-1 und Gl. 2-2 die chemischen Gesamtgleichungen der Routen.

FT'ROUte COZ + 3H2 d CO + 2H2 + H20 d (_CHZ-)H + 2H20 Gl 2-1

Methanol-Route €O, +3H, _, CH3O0H+H;0 - (-CH3-), +2H,0 Gl 2-2
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Pro erzeugter (-CH,-) Gruppe fallen jeweils drei Wasserstoffmolekiile an, da der im
Kohlendioxid enthaltene Sauerstoff {iber eine zweifache Bildung von Wasser abgespalten
werden muss. Demnach ist die maximale Wasserstoffausbeute fiir sauerstofffreie Produkte
auf diesen Routen jeweils 33 %. Ein wesentlicher Unterschied der beiden Routen ist die
Beschaffenheit der Zwischenprodukte. So ist Methanol im Vergleich zu Synthesegas (CO, Hy)
bei Umgebungsbedingungen fliissig und kann leicht transportiert werden.

Die obere Halfte von Abbildung 2-1 zeigt die Fischer-Tropsch Route in Grau hinterlegt. In
dieser wird zunéchst iiber eine reversible Wassergasshiftreaktion (RWGS) ein Synthesegas,
bestehend aus Wasserstoff und Kohlenmonoxid hergestellt, welches Ausgangsprodukt der
anschlieflenden Fischer-Tropsch Synthese ist. Diese liefert nach einer Aufbereitung so
genannte ,Drop-In“ Kraftstoffe, welche der chemischen Zusammensetzung der fossilen
Verkehrskraftstoffe Benzin, Kerosin und Diesel entsprechen [39]. Diese Kraftstoffe sind
attraktiv, da ein sofortiger Einsatz in der Bestandsflotte ohne Anpassungen moglich ist. Die
Fischer-Tropsch Synthese wurde in den 1920er Jahren entwickelt und wird seitdem
kommerziell vornehmlich zur Erzeugung synthetischer Kraftstoffe aus Kohle oder Erdgas
eingesetzt [40]. Aktuelles Beispiel ist eine 2012 in Katar erdffnete erdgasbasierte Fischer-
Tropsch Synthese mit 140.000 Barrel pro Tag Produktionskapazitit [41]. Wegen der
langjahrigen Erfahrung und damit verbundenen ausgereiften Technik wird der Fischer-
Tropsch Synthese innerhalb der Suche nach Routen zur Produktion treibhausgasneutralen
Kraftstoffen eine hohe Bedeutung zugesprochen. So ist diese Bestandteil vieler
wissenschaftlicher Studien zur Herstellung synthetischer Kraftstoffe [29, 42-46]. Aufgrund
dieses Status werden die wichtigsten Prozessabldufe und -randbedingungen im Anhang A
vorgestellt.

—> RWGS _'m__' Fischer-Tropsch

synth. Gasoline

synth. Kerosene

FT-Route synth. Diesel

H, + CO,

Methanol-Route —> Methanol-to-X

Methanol R )
—” Synthesis — » OME-Synthesis — |2

L Carbona_te @y Dimethyl
Process [M{EHUELIELD)) Synthesis Carbonate
Step Product
-
RWGS:Reverse Water Gas Shift, » Higher Alcohols —r v

OME: Oxymethyl Ether RUOIes [ Octanol |

Abbildung 2-1:  Vereinfachter Uberblick der Syntheserouten basierend auf Wasserstoff und
Kohlendioxid (eigene Darstellung)
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Die untere Hilfte der Abbildung 2-1 zeigt die Methanol- (MeOH) -Route in Rot hinterlegt, in
welcher die direkte Methanolsynthese aus CO2 und Hz den ersten Prozessschritt darstellt.
Aufgrund der zentralen Bedeutung dieser Synthese innerhalb dieser Arbeit wird diese in
Kapitel 2.2 detailliert vorgestellt. Das Produkt Methanol kann dabei direkt verwendet oder im
zweiten Reaktionsschritt zu einer Bandbreite an moglichen Kraftstoffen umgesetzt werden.
Dabei sei darauf hingewiesen, dass die in Abbildung 2-1 gezeigten Synthesen der
Prozessschritte nach der Methanolsynthese jeweils aus mehreren weiteren
Reaktionsschritten bestehen konnen. Dabei sind moglichst kurze Synthesewege zu
bevorzugen, da jeder Umwandlungsschritt mit Wirkungsgradverlusten verbunden ist. Aus
Methanol konnen iiber die Methanol-to-X Synthese ebenfalls die aus der FT-Synthese
bekannten Drop-In Kraftstoffe synthetisiert werden [47]. Dies gilt insbesondere fiir die
Benzinsynthese [48], Wege zur Herstellung von Mitteldestillaten (Diesel und Kerosin) sind
allerdings auch beschrieben [47] und werden in Kapitel 2.3 néher vorgestellt. Zusatzlich zu
den konventionellen und normgerechten Kraftstoffen ist iber Methanol ebenfalls die
Synthese von unterschiedlichen alternativen Kraftstoffen fiir den Verkehrssektor méoglich.
Die Synthese von Oxymethylenether (OME) ist ein mehrstufiges Verfahren, welches iiber
unterschiedliche Routen und Zwischenprodukte (Formaldehyd, Trioxan, Dimethylether) zum
gewlnschten Produkt der Kettenldnge drei bis fiinf (OMEs.5) fithrt [49-51]. Hauptmotivation
der Synthese von OMEss sind die exzellenten Verbrennungseigenschaften aufgrund der
fehlenden direkten Kohlenstoff-Kohlenstoff Bindungen und des hohen Sauerstoffanteils [52].
Diese ermoglichen eine nahezu rufifreie Verbrennung von OMEss bei gleichzeitiger
Erhohung der Effizienz in kompressionsgeziindeten Verbrennungsmotoren, da der sonst
beobachtete Trade-off zwischen Ruf3-/Partikelbildung und Stickoxidbildung entfillt [53, 54].
Als weiteres Folgeprodukt von Methanol zur Anwendung als Verkehrskraftstoff werden
Ester, insbesondere Dimethylcarbonat (DMC) untersucht [55, 56]. Diese produzieren durch
einen hohen Sauerstoffgehalt von 53 Gew.% ebenfalls geringere Ruflemissionen als
konventionelle Kraftstoffe [57, 58]. Huang et al. [55] zeigen vier Produktionsrouten auf, wobei
die direkte Synthese von Methanol mit Harnstoff die hoéchste Effizienz bei geringsten
Produktionskosten aufzeigt. Zuletzt ist durch die Kombination beider Routen ebenfalls die
Synthese hoherer Alkohole moglich. Schemme et al. [59] zeigen einen Weg auf, iiber
Methanol und Synthesegas aus einem RWGS die hoheren Alkohole Butanol und Oktanol zu
synthetisieren. Die dafiir verwendete Oxo-Synthese aus Alkenen mit Synthesegas wird in
Kapitel 2.3.2.3 weiter vorgestellt. Die Motivation zur Erzeugung héherer Alkohole liegt erneut
in einer Kombination aus vorteilhaften Verbrennungs- und Abgasemissionseigenschaften
gegeniiber konventionellen fossilen Kraftstoffen. Trindade und Santos [60] berichten von
niedrigeren Ruf}-, Stickoxid- und Kohlenmonoxid-Emissionen bei Zugabe von 5 Vol.-%
Butanol in Diesel bei gleichzeitiger Zunahme der Effizienz um 1-2 Prozent. Nair und
Meenakshi [61] geben einen detaillierten Uberblick tiber die Verwendung von Butanol in
Motoren und dessen  Vorteile gegeniiber  Ethanol. Neben den  guten
Verbrennungseigenschaften sind die geringe Wasserloslichkeit, die gute Mischbarkeit mit
konventionellem Benzin und die hohe Energiedichte hervorstechend. Butanol ist weiterhin
als Zumischkomponente mit bis zu 15 Vol.-% in reguldrem Benzin zugelassen, vergleiche
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Kapitel 2.4.1. Somit stellt Butanol eine kurzfristig einsetzbare Komponente zur
Treibhausgasreduktion dar. Uber Butanol ist ebenfalls der C8-Alkohol Oktanol iiber eine
Aldolkondensation herstellbar [59]. Oktanol kann dabei in kompressionsgeziindeten
Verbrennungsmotoren eingesetzt werden und ist somit eine Dieselalternative [62].
Experimentelle Untersuchungen in Hoppe et al. [63] zeigen einen Riickgang der
Ruflemissionen beim Einsatz von Oktanol um 90 % in Teillast und um 33 % in Volllast
gegeniiber fossilem Diesel unter Einhaltung der Stickoxid Grenzwerte.

Nach der ersten Vorstellung der beiden Hauptrouten der wasserstoffbasierten
Kraftstoffsynthesen, fasst Tabelle 2-1 ausgewihlte Eigenschaften der zugehérigen Produkte
zusammen. Aufgetragen sind die moglichen Einsatzgebiete und Produktionsrouten, die
gravimetrische Energiedichte der Produkte in MJ/kg, sowie literaturbasierte Wirkungsgrade
(nper) und technologische Reifen (engl. Technology Readiness Level: TRL) der jeweiligen
Produktrouten. Eine Ubersicht der TRL-Klassifizierung nach De Rose et al. [64] gibt Tabelle
A-2 im Anhang. Im Vergleich der Einsatzgebiete zeigt sich Kerosin als einzig méoglicher
Kraftstoff in der Luftfahrt, wohingegen im PKW-Bereich sowohl fiir fremd- als auch
kompressionsgeziindete Motoren neben der Erzeugung der konventionellen Kraftstoffe
ebenfalls Alternativen vorliegen. Fir die Schifffahrt ist der Einsatz von Methanol eine
Alternative. Tabelle 2-1 zeigt, dass alle aufgefithrten Kraftstoffe iiber die Methanolroute
produziert werden koénnen, wenngleich zur Produktion der héheren Alkohole Butanol und
Oktanol Synthesegas iiber einen RWGS-Schritt benétigt wird. Die in Schemme [50] gezeigte
Reformierung von Nebenprodukten stellt hier einen alternativen Weg zu Erzeugung dieses
Eduktes dar. Der untere Heizwert und damit die Energiedichte der Kraftstoffe zeigen eine
starke Variation. Insbesondere Methanol, OME3.5 und DMC zeigen hier mit Werten von
héchstens 20 MJ/kg signifikant geringere Werte, als die konventionellen Kraftstoffe auf. Dies
stellt einen Nachteil dar, da gréflere Tankvolumina durch einen héheren volumetrischen
Kraftstoffverbrauch benotigt werden. Der in Tabelle 2-1 aufgetragene Power-to-Fuel
Wirkungsgrad (np¢r) bezeichnet den Anteil an elektrischer Energie, welche in Form von
chemischer Energie im Kraftstoff gespeichert werden kann. Auf die Definition
unterschiedlicher Wirkungsgrade wird im Kapitel 3.4.1 noch detailliert eingegangen. Die hier
in der Spalte ,np.r“ gezeigten Werte entstammen den Arbeiten von Huang et al. [55] fur
Dimethylcarbonat und Schemme [50] fiir die restlichen Kraftstoffrouten. Beide Arbeiten
nutzen die gleichen verfahrenstechnischen Randbedingungen und setzen insbesondere den
gleichen Wirkungsgrad fiir die Elektrolyse von 70 % an, wodurch vergleichbare Ergebnisse
entstehen. Auf weitere in der Literatur existierenden Prozessanalysen der fiir diese Arbeit
relevanten Synthesen Methanol und der Folgeprodukte wird in Kapitel 2.2, beziehungsweise
2.3.2 eingegangen. Hervorzuheben ist, dass fiir die Herstellung von Kerosin und Diesel auf
Basis von Methanol keine detaillierten Prozessanalysen in der frei verfiigbaren
wissenschaftlichen Literatur existieren. Die fiir die Kerosinsynthese auf Basis von Methanol
gezeigten Werte von 39-54 % entstammen dabei einer Potenzialabschatzung ohne
Prozesssimulation aus Schmidt et al. [24]. Der Vergleich der Wirkungsgrade zeigt, dass
insbesondere die Methanol und Methanol-zu-Benzin Synthese eine besonders effektive
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Umwandlung von erneuerbarem Strom in chemische Energie ermdglichen. Gleiches gilt fiir
die Potenzialabschatzung der Methanol-zu-Kerosin Route. Darauf folgt die Fischer-Tropsch
Synthese mit einem Wirkungsgrad der vorraffinierten Produkte Diesel und Kerosin von 51 %.
Die OME-Synthese stellt sich nach Schemme [50] als besonderes energieintensiv aufgrund
der hohen benétigten Prozesswiarme dar. Die Produktion von DMC und den héheren
Alkoholen Butanol und Oktanol zeigen mit Wirkungsgraden zwischen 42-49 % bereits
signifikant geringere Effizienzen als die Methanol und Fischer-Tropsch Synthesen. Die letzte
Spalte aus Tabelle 2-1 zeigt die aktuelle technologische Reife der unterschiedlichen
Prozessrouten. Dabei haben die Methanol- und die Methanol-zu-Benzin-Route eine
kommerzielle Reife erlangt. Innerhalb der FT-Prozesskette iiber die Edukte Wasserstoff und
Kohlendioxid wird die technologische Reife nach Einschéitzung des europiischen
Mineral6lverbandes Concawe [65] durch die noch nicht im grofiskalig industriell verfiigbaren
RWGS-Reaktoren auf TRL6 begrenzt. Die notwendigen Einzelschritte der
Destillatproduktion aus Methanol, welche in Kapitel 2.3.2.2 detailliert beschrieben werden,
werden von Concawe [65] als kommerziell verfiigbar (TRL 9) klassifiziert. Da die
Gesamtprozesskette allerdings weder im Pilot- noch industriellen Maf3stab nachgewiesen ist,
bewerten Terwel und Kerkhoven [66] die technologische Reife der Kerosinproduktion auf
Basis von Methanol mit TRL 1-2 (Stand 2018). Seitdem sind mehrere Forschungsprojekte mit
dem Ziel gestartet, am Ende der Projekte TRL 6 mit der Errichtung einer Pilotanlagen in
relevanter Umgebung zu erreichen (2025+) [67, 68]. Somit wird die aktuelle technologische
Reife der Methanol-zu-Kerosin Prozess mit 3-4 bewertet, vergleiche auch Tabelle A-2 im
Anhang.

Tabelle 2-1: Eigenschaften der in Abbildung 2-1 gezeigten flissigen synthetischen Kraftstoffe und
deren Syntheserouten.

Unterer
Produkte Einsatz Route Heizwert/ np;r /% TRL Literatur
MJ/kg
PKW,
Methanol Schifffahrt MeOH 20 58 9 [50]
Benzin PKW MeOH | FT ~43 59 916-9  [40, 50]
Kerosin Luftfahrt MeOH | FT ~43 39-54*| 51 3-4|6-9 [24, 50, 66, 69]
Diesel PKW,NFZ  MeOH | FT ~43 -] 51 -16-9 [40, 50]
OME;3.5 Siehe Diesel MeOH ~19 27-31 4 [50]
DMC Siehe Diesel MeOH 16 45-49 3-9 [55]
Butanol ~ LRWBlend o op . rwas 33 45-46 4 [50]
in Diesel
Oktanol Siehe Diesel MeOH + RWGS 38 42 4 [50]

a; Potenzialabschitzung von Schmidt et al. [24] in Abhéangigkeit der CO2-Quelle und des
Betrachtungsjahrs

PKW: Personenkraftwagen, NFZ: Nutzfahrzeug, MeOH: Methanol, FT: Fischer-Tropsch, TRL:
Technology Readiness Level
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Nachdem die grundsatzlich diskutierten Prozessrouten und deren allgemeinen Eigenschaften
vorgestellt wurden, konzentrieren sich die néchsten zwei Unterkapitel auf die in dieser Arbeit
zentrale Methanolroute. Dabei wird zunéchst der aktuelle Stand der techno-dkonomisch
schon vielfach untersuchten Methanolsynthese vorgestellt, bevor die weniger untersuchten
Routen von Methanol-zu-Verkehrskraftstoffen diskutiert werden. Hierbei spielt die
sdurekatalystische Reaktion von Methanol-zu-Kohlenwasserstoff eine zentrale Rolle, deren
Grundlagen vorgestellt werden. Als Produkte stehen die Routen hinzu Drop-In Kraftstoffen
fiir den Straflen- und Luftverkehr aufgrund der schnellen Anwendbarkeit im Fokus. Daneben
werden die aktuell diskutierten Routen von Methanol-zu-hdheren-Alkoholen iiber die
Methanol-zu-Kohlenwasserstoffsynthese vorgestellt.

2.2 Techno-6konomische Analysen der erneuerbaren Methanolsynthese

Ausgangsprodukt aller Produktionsrouten dieser Dissertation ist nach Kapitel 1 erneuerbares
Methanol. Dessen Erzeugung und die damit verbundenen Kosten wurde bereits intensiv in
der wissenschaftlichen Literatur diskutiert [70-75]. Detaillierte Uberblicke iiber den aktuellen
Stand der erneuerbaren Methanolsynthese geben Roode-Gutzmer et al. [76], Goeppert et al.
[77] und Wernicke et al. [78]. Das folgende Kapitel stellt die vorhandenen Synthesewege vor,
geht auf die bereits existierenden Prozessmodelle zur Simulation der Methanolsynthese ein
und préasentiert aktuelle Kostenschatzungen.

Zur Herstellung von Methanol sind grundsétzlich mehrere Synthesewege bekannt.
Konventionell wird Methanol aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff mittels der Niederdruck-
Methanolsynthese hergestellt [79]. Dieses Synthesegas kann wiederum tber verschiedene
Wege gewonnen werden. In der Regel wird fossil basiertes Erdgas iiber Dampfreformierung,
partielle Oxidation oder autotherme Reformierung eingesetzt [79]. Alternative Quellen neben
Erdgas sind auf der fossilen Seite Kohle oder Kokereigas [80] und auf der regenerativen Seite
Synthesegas aus der Vergasung von Biomasse [81]. Fiir die grofitechnische erneuerbare
Produktion von Methanol ist die strombasierte Methanolerzeugung durch Wasserstoff aus
Wasserelektrolyse und Kohlendioxid die in der wissenschaftlichen Literatur am haufigsten
diskutierte Option [11, 82-84]. Hier reagieren die Edukte Wasserstoff und Kohlendioxid bei
Driicken zwischen 50-100 bar und Temperaturen von 220-280 °C [85]. Die dabei ablaufenden
Reaktionen zeigen Gl 2-3 bis Gl 2-5 [86]. Aus der Stochiometrie der
Gesamtreaktionsgleichung in Gl. 2-3 ergibt sich ein Wasserstoftbedarf von 0,1875 kg/kgmeon
und ein Kohlendioxidbedarf von 1,375 kg/kgmeon. Eingesetzt werden kénnen die auch in der
konventionellen Methanolsynthese verwendeten Cu/Zn/AlO3 Katalysatoren, wobei an
verschiedenen Materialien zur Verbesserung der Ausbeute, Selektivitit und Raum-Zeit
Ausbeute geforscht wird [87, 88].
kJ

CO; Hydrierung CO,+3H, = CH;0H+H,0 AH3™P = —49.5—l Gl 2-3
mo
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(Reverse) Wasser- sTp kJ
Gas-Shift C0, + H, CO + H,0 AHR 41.2 p—
. kJ
CO Hydrierung CO+2H, = CH;0H AHSTP = —90_7—l Gl. 2-5
mo

Schemme et al. [89] bewerten sowohl die Synthese von Methanol aus Wasserstoff und
Kohlenmonoxid als auch aus Wasserstoff und Kohlendioxid mit einem Technology Readiness
Level von 9, wobei signifikante Unterschiede zwischen den beiden Synthesewegen bestehen.
Marlin et al. [11] analysieren die Vor- und Nachteile der CO2-basierten Synthese im Vergleich
zur CO-basierten Route. Neben der Moglichkeit, Methanol regenerativ zu erzeugen, werden
die hohere Selektivitat fiir Methanol und damit die geringere Menge an Nebenprodukten als
Vorteile genannt sowie die milderen Reaktionsbedingungen durch die geringere
Wirmeentwicklung bei den ablaufenden Reaktionen. Als Nachteile werden die geringere
Reaktivitait der kohlendioxidbasierten Synthese im Vergleich zur Produktion mit
Kohlenmonoxid haltigem Synthesegas und die inhédrente Produktion von Wasser innerhalb
des Reaktors hervorgehoben [11], siche auch Gl. 2-3. Als Beispiel fiir eine bereits bestehende
Methanolproduktion aus Wasserstoff und Kohlendioxid kann die Anlage von Carbon
Recycling International in Island genannt werden. Seit 2011 wird dort mit einer aktuellen
Kapazitat von 4 kt/a unter Verwendung von Kohlendioxid aus einem geothermischen
Kraftwerk kommerziell erneuerbares Methanol hergestellt [90]. Weiterhin plant das
Konsortium ,Liquid-Wind®, bestehend aus den Firmen Alfa Laval, Carbon Clean, Haldor
Topsoe, Siemens Energy und Worley, die Produktion von auf erneuerbaren Wasserstoff und
biogenen CO2 basiertem Methanol [91]. Bis 2030 sollen mindesten zehn Anlagen mit einer
jeweiligen Kapazitat von 51 kt/a fertig gestellt sein, wobei die Produktion der ersten Anlage
2024 beginnen soll.

Technische und 6konomische Analysen der Methanolsynthese sind in der wissenschaftlichen
Literatur bereits zahlreich vorhanden. Dabei existieren einerseits Veréffentlichungen, welche
sich auf aktuelle technische Forschungsschwerpunkte konzentrieren, wie zum Beispiel die
Abbildung der korrekten Reaktionskinetik [85, 92], innovative Reaktorkonzepte [93], die
Katalysatorforschung [94] oder der Einfluss einer dynamischen Fahrweise [95]. Andererseits
liegen unterschiedliche techno-okonomische Studien vor, in welchen sowohl die
Gesamteffizienz der Synthese, sowie die Methanolgestehungskosten im Fokus stehen [73, 74,
96-98]. Brynolf et al. [99] geben in einem Review von 2018 ein Intervall der
Umwandlungseffizienz der wasserstoftbasierten Methanolsynthese zwischen 69-89 %
bezogen auf den unteren Heizwert an. Die seitdem verdffentlichten Studien von Hank et al.
[13] und Schemme et al. [89] liegen mit 80,8 %, beziehungsweise 87,9 % innerhalb dieses
Intervalls. Somit kann ein erheblicher Anteil der in Wasserstoff gespeicherten chemischen
Energie in Methanol umgesetzt werden. Im Bereich der 6konomischen Analyse zeigt
Schemme [50] den mafigeblichen Einfluss der Wasserstoffkosten auf die
Methanolgestehungskosten. Diese machen beim gewahlten Basisfall von 4,6 €/kgu2 84 % der
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Methanolgestehungskosten aus, weitere 9 % entfallen auf die Bereitstellung von Kohlendioxid
bei CO2-Kosten von 70 €/t. Die Methanolgestehungskosten aus Schemme [50] sind zusammen
mit den in Nyari et al. [100] zusammengestellten Ergebnissen aus der wissenschaftlichen
Literatur [72, 101-103] in Abbildung 2-2 angegeben. Auch hier zeigt sich die starke
Abhéngigkeit der Methanolgestehungskosten von den Wasserstoffkosten. Nyari et al. [100]
heben allerdings hervor, dass ein direkter Vergleich der Daten aufgrund von
unterschiedlichen technischen und 6konomischen Randbedingungen nicht immer méglich
ist. Die Erkenntnisse aus Abbildung 2-2 kénnen grundsétzlich auf alle wasserstoffbasierten
Synthesen tibertragen werden. So ist die starke Abhéngigkeit der Produktgestehungskosten
synthetischer Kraftstoffe von den Wasserstoffkosten [83, 100], beziehungsweise den
Stromerzeugungskosten [71, 82, 104] in der wissenschaftlichen Literatur beschrieben. Dabei
hiangen die Wasserstoffkosten wiederum zum Grofiteil von den Stromgestehungskosten ab
[7, 105, 106]. Durch den aktuellen und zukiinftig weiter prognostizierten Riickgang der
erneuerbaren Stromerzeugungskosten, insbesondere in weltweiten Vorzugsregionen,
existieren weitere Studien zur Prognose der zukiinftigen Wasserstoffgestehungskosten.

1200 B Kourkumpas et al., 2016
— 1050 Tremel et al., 2015 A
) Pérez-Fortes et al. 2014
=~ 900 Atsonios et al. 2016
Q AAsifetal., 2018
8 750 |®Nyarietal., 2020 A
© A Schemme, 2020 AW
E 600 u
o
8450
8 [ |

300
0 1 2 3 4 5

Cost of hydrogen / €/kg

Abbildung 2-2: Methanolgestehungskosten (Cost of methanol) als Funktion der Wasserstoffkosten
nach Zusammenstellung von Nyari et al. [100] und Erweiterung durch Daten von
Schemme [50]

Fasihi und Breyer [107] geben fiir das Jahr 2030 Wasserstoffkosten mit 31-61 €/ MWhnannv
an, was 1,2-2,4 €/kgH> entspricht. Dariiber hinaus prognostiziert eine aktuelle Studie des
Hydrogen Council [108] ebenfalls fiir 2030 Wasserstoffproduktionskosten von 1,35-2,00 $/kg
fur drei verschiedene globale Produktionsstandorte in Chile, Saudi-Arabien und Australien.
Eine allgemeinere Studie der Internationalen Agentur fiir Erneuerbare Energien [7] berichtet
von vergleichbaren Wasserstoffproduktionskosten fiir das Jahr 2030 von unter 2 €/kg fir
optimale PV- und Windstandorte und etwa 3 €/kg fiir durchschnittliche Standorte. Gallardo
et al. [109] berechnen die Wasserstoffproduktionskosten in Chile mit verschiedenen
Solarstromtechnologien und Elektrolyseurtypen mit 1,7-3,4 $/kg im Jahr 2025. Unterdessen
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haben Heuser et al. [106] ein detailliertes Produktions- und Verteilungsnetz fur die
Wasserstofferzeugung in Patagonien auf der Basis von Windkraft entwickelt. Inklusive
Kompression und Pipeline-Transport wurden Wasserstoftkosten von 2,73 €/kg errechnet.
Schliellich stellen Hank et al. [13] die Produktions- und Verteilungskosten verschiedener
erneuerbarer Energietrager dar. Fiir das Jahr 2030 und den Produktionsstandort "West-
Sahara" wurden Gesamtkosten fiir die Wasserstoffproduktion vor Ort von 90 €/ MWhmu
(3,0 €/kg) und 126 €/ MWhnu (4,2 €/kg) fiir Deutschland als Zielland, ermittelt. Die héheren
Kosten im Vergleich zu den bisher vorgestellten Studien lassen sich mit dem hohen
Detaillierungsgrad dieser Studie erkldren. Neben den Strom- und Investitionskosten fiir die
Elektrolyse wurden auch die Kosten firr die Meerwasserentsalzung, einen Wasserstoffmotor
zur Strom- und Warmeerzeugung, eine Wasserstoffkaverne und eine Verfliissigungsanlage
sowie die Produktspeicherung einbezogen. Dennoch kann mit der dargestellten Spanne der
erwarteten Wasserstoffproduktionskosten von 1,35-3 €/kg im Jahr 2030 festgestellt werden,
dass die Herstellkosten von Wasserstoff im Vergleich zu aktuellen Kosten von 4-6 €/kg (7,
108] innerhalb der nachsten Dekade deutlich zuriick gehen werden.

Im Verkehrssektor kann Methanol generell als Beimischung oder in Reinform in
Verbrennungsmotoren eingesetzt werden [12, 80, 110]. Methanol kann heute nach DIN EN
228 mit bis zu 3 % dem Benzin beigemischt werden und wird in China teilweise als M85
(Gemisch aus 85 Vol.-% Methanol, 15 Vol.-% Benzin) oder M100 (reines Methanol) in den
Ottomotoren von Leichtkraftfahrzeugen eingesetzt [110, 111]. Derzeit wird Methanol
insbesondere als zukinftiger Kraftstoff fiir Schiffsanwendungen angesehen [21, 22]. So sind
seit 2016 sieben Hochseeschiffe mit Dual-Fuel-Zweitaktmotoren in Betrieb, die mit Methanol,
Heizol, Marinediesel oder Gasol betrieben werden koénnen [112]. Auf die zahlreichen
Folgeprodukte von Methanol geht das folgende Kapitel ein.

2.3 Methanol-zu-Kohlenwasserstoffe Synthese

Die  formselektive = Umwandlung von  Methanol-zu-Kohlenwasserstoffen  an
Zeolitkatalysatoren wurde in den 1970er Jahren von Forschern des ExxonMobil-Konzerns
erstmals demonstriert [48]. Nach Stocker [47] ermdglicht diese Technologie grundsatzlich
beinahe alles aus Methanol zu erzeugen, was auch aus Rohdl produziert werden kann.
Dadurch wurde sie zunéchst entwickelt, um aus Kohle und Erdgasvorkommen hochwertige
Roholprodukte wie Alkene und Kraftstoffe herzustellen. Den grundsétzlichen Ablauf der
Kohlenwasserstoffbildung zeigt Gl. 2-6. Der erste Schritt ist die Dehydratisierung von
Methanol-zu-Dimethylether (DME) und Wasser [113, 114]. Im Anschluss erfolgt unter
erneuter Abspaltung von Wasser die Bildung von leichten Olefinen, bevor diese weiter zu
Paraffinen und Aromaten weiter reagieren [113]. Pro umgesetztem Methanolmolekiil wird
demnach ein Wassermolekiil abgespalten, wonach Wasser 56 Gew.-% des Produktes
ausmacht. Die ablaufenden Reaktionen sind exotherm mit einer Reaktionswirme von
1,74 MJ/kg Methanol [115]. Die realen Reaktionsmechanismen sind deutlich komplexer.
Daher wird im Folgenden auf den aktuellen Stand der Wissenschaft der Umwandlung von
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Methanol in Kohlenwasserstoffe eingegangen. Im Anschluss erfolgt eine Ubersicht der
Folgeprodukte aus Methanol.

Alkane
2CH;0H - CH;0CH; + H,0 - C,..CsAlkene + 2 H,0 » Aromaten Gl. 2-6
Hohere Alkene

2.3.1 Reaktionsmechanismus

Nach Yarulina et al. [116] wurden tiber 20 Vorschldge fiir unterschiedliche Reaktions-
mechanismen von Methanol-zu-Kohlenwasserstoffen unterbreitet. Obwohl bereits 1986 die
erste industrielle Anlage zur Erzeugung von Benzin aus Methanol in Betrieb genommen
wurde, ist der Bildungsmechanismus durch die Entdeckung des Dual-Zyklus erst seit 2006 in
der wissenschaftlichen Literatur belegt. Seither besteht Einigkeit, dass in den Poren der
Zeolithen simultan zwei Zyklen ablaufen [116], welche in Abbildung 2-3 abgebildet sind.
Ausfithrliche  Darstellungen zur aktuellen Forschung auf dem Gebiet der
Kohlenwasserstoftbildung aus Methanol sind in der wissenschaftlichen Literatur vorhanden
[113, 116-118].

H,0
H,0 P nCH,OH
CH,0H N
CH,OH | ——(CHapn1
nH,0 =
CH,OH

/ < All.(enes T | ~—(CHa)n

Alkanes
HZ(\
CH,OH /\ /\)J\

Abbildung 2-3: Prinzipskizze des Dualzyklus zur Bildung von Alkenen aus Methanol, bestehend aus
Alkenzyklus (links) und Aromatenzyklus (rechts) [116]

A

H,0

AN
——(CH3)n+2
/

\>(/\

Auf der linken Seite in Abbildung 2-3 ist der Methylierungs-/Spaltzyklus, auch Alkenzyklus
genannt, abgebildet. =~ Kurzkettige Alkene werden hier durch sequenzielle
Methylierungsschritte zu hoheren Alkenen transformiert und zerfallen teilweise danach in
kurzkettige Alkene zuriick. Als Produkte entstehen hier mehrheitlich Alkene mit drei oder
mehr Kohlenstoffatomen (Cs.) [116]. Auf der rechten Seite ist der simultan ablaufende
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Kohlenwasserstoffpool-Mechanismus, auch Aromatenzyklus genannt, abgebildet. Bei diesem
reagiert Methanol mit in Poren eingefangenen Methylbenzolen zu hoheren (Poly-)
Methylbenzolen. Von diesen wird im Anschluss bei zwei bis drei vorhandenen
Methylgruppen Ethen und bei vier bis sechs Methylgruppen Propen abgespalten. Die
Produkte dieses Zyklus sind demnach vornehmlich Ethen und Propen. Aufgrund der
beteiligten Methylbenzole, ist dieser Zyklus in zu kleinen Hohlrdumen sterisch gehemmt
[119]. Somit lauft dieser Zyklus nur in Zeolithen ab, welche einen ausreichend grofien
Hohlraum bieten. Verbunden werden beide Zyklen durch die Aromatisierung hoherer Alkene
aus dem Alkenzyklus, welche dann dem Aromatenzyklus dienen, siehe Abbildung 2-3.
Daneben werden auch Alkene durch den Transfer von Wasserstoffatomen zu Alkanen und
Aromaten zu Cycloalkanen hydriert.

Je nach eingesetztem Zeolithen kann einer der beiden Zyklen gehemmt oder verstarkt
werden. Dabei besteht ein Zeolith grundsatzlich aus einem Aluminosilikatgeriist, welches aus
Silizium- und Aluminiumkationen besteht, die von Sauerstoffanionen verbunden werden
[120]. Somit entsteht ein dreidimensionales Gebilde aus SiOz und AlO; Elementen, welches
zahlreiche geometrische Formen annehmen kann [120, 121]. Die Geometrie und das
Verhiltnis an Silizium zu Aluminium haben dabei Einfluss auf den Ablauf des Dualzyklus,
wobei erhdhte Aluminumgehalte zu verstiarkten Bildung von Aromaten und somit zum
Aromatenzyklus fithren [116]. Voraussetzung zum Ablauf des Aromatenzyklus sind
ausreichend grofle Hohlrdaume innerhalb der Geometrie des Zeolithen. Die Geometrie der
zwei hauptsichlich in der Industrie zu Umsetzung von Methanol-zu-Kohlenwasserstoffen
eingesetzten Katalysatoren ZSM-5 und SAPO-34, sowie die in der Forschung eingesetzten
Katalysatoren ZSM-22 und BEA zeigt Abbildung 2-4 links und rechts. Eine zu den vier
Katalysatoren passende Produktverteilung aus Olsbye et al. [117] ist in der Mitte angeordnet.
Die Katalysatoren unterscheiden sich zunédchst an der maximalen Grofle der Fenster, durch
welche Molekiile diffundieren kénnen. Diese Fenster bestehen aus Ringen aus acht, zehn oder
zwOlf Silizium-Atomen und bieten daher unterschiedlich viel Raum zum Ablauf von
Reaktionen und zum Durchlass unterschiedlicher Molekiilgrofien [117]. SAPO-34 besteht aus
einer 8-Ring Struktur, welche Hohlrdume bildet, die iiber verzweigte Porengénge miteinander
verbunden sind. Diese gerdumigen Strukturen bieten ausreichend Raum fiir die Bildung von
polymethylierten ~Aromaten, wodurch der Aromatenzyklus zum dominierenden
Mechanismus der Produktbildung wird [116]. Diese Aromatenmolekiile und hoheren Alkene
konnen aufgrund der kleinen Porenéffnungen, den Katalysator allerdings nicht verlassen,
was am Produktspektrum in Abbildung 2-4 zu erkennen ist. Dieses besteht hauptsachlich aus
Ethen und Propen, da diese Molekiile klein genug sind, um durch die engen Porenoffnungen
an die duflere Katalysatoroberfliche zu diffundieren. Mit fortschreitender Reaktionszeit
oligomerisieren die in den Katalysatorzwischenrdumen gefangenen Aromaten zu
polycyclischen Aromaten oder formen sogenannte ,Cluster®, die aus mehreren aneinander
gelagerten Aromatmolekiilen bestehen. Diese blockieren durch ihre Gré8e die Porenstruktur
und fithren zu einer relativ schnellen Deaktivierung, welche durch einen starken Riickgang
des Methanolumsatzes gekennzeichnet ist [117].
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Abbildung 2-4:  GCMS der Produktverteilung von SAPO-34, ZSM-22, ZSM-5 und BEA bei 400 °C und
gesamtem Methanolumsatz [117]. Katalysatorgeometrien aus Yarulina et al. [116].

Die ZSM-22 und ZSM-5 Katalysatoren bestehen aus 10-Ring Strukturkanélen. Diese Kanéle
verlaufen im Fall von ZSM-22 parallel, wohingegen sich diese beim ZSM-5 Katalysator
schneiden [117]. An den Schnittstellen der Kanéle entstehen so Hohlrdume, in welchen der
Aromatenzyklus ablaufen kann. Somit kénnen beide Zyklen ablaufen, was auch am breiten
Produktspektrum in Abbildung 2-4 zu erkennen ist. Die weiteren Porenginge des
Katalysators gegentiber SAPO-34 verhindern weiterhin eine schnelle Deaktivierung des
Katalysators [116]. So berichten Miiller et al. [122] von Kohlenstoffablagerungen von unter
1Gew.-% beziiglich der Kohlenstoffbilanz innerhalb der ersten finf Stunden, mit
abnehmender Bildungsrate iiber die Reaktionszeit. Durch die fehlenden Hohlrdume des ZSM-
22 wird der Aromatenzyklus unterdriickt. Dies ist in Abbildung 2-4 durch das Fehlen von
Aromaten in der Produktverteilung und dem geringen Anteil an Ethen zu erkennen.
Innerhalb der Forschung wird diese Eigenschaft genutzt, um Katalysatoren zur Herstellung
einer aromatenfreien Kohlenwasserstoffmischung aus Methanol herzustellen [123, 124].
Innerhalb der 12-Ring Fenster der BEA Katalysatoren ist die Bildung von Ethen und Propen
iiber den Aromatenzyklus moglich [116]. Weiterhin zeigt die Produktverteilung in Abbildung
2-4 ebenfalls einen Peak im Bereich der C4-Fraktion. Dieser ist typisch fiir die grofiere
Porenstruktur des Katalysators, da hier auch hohere Aromaten entstehen kénnen und somit
auch Butene abgespaltet werden [116, 125]. Somit tiberwiegt im BEA-Katalysator der
Aromatenzyklus, welcher allerdings durch die grofleren Fenster ebenfalls Isobutene
produziert [118]. Dies fithrt nach Ruddy et al. [126] zu einer hohen Ausbeute an Isobuten und
Isobutan von 35-40 %. Die Bildung von Aromaten und die Reaktivierung von Isobutan zu
Isobuten kann nach Schaidle et al. [127] durch eine Einbringung von Kupfer in den
Katalysator (Cu-BEA) und die Hinzugabe von Wasserstoff wihrend der Reaktion erreicht
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werden. Dies bewirkt, dass das Isobuten tiber den Alkenzyklus zu hoheren Alkenen weiter
reagieren kann und insgesamt ein aromatenfreies Produkt entsteht [127].

Weitere Einflussparameter auf den Ablauf des Dualzyklus und somit die Produktverteilung
sind der Druck, die Temperatur und die Verweilzeit [113]. Hohe Verweilzeiten und hohe
Temperaturen verstarken dabei jeweils den Alkenzyklus, was somit zu vermehrten Bildung
von Cs: Alkenen fiihrt [116]. Grundsétzlich sind Temperaturen oberhalb von 300 °C fiir einen
vollstandigen Methanolumsatz notwendig, wohingegen Temperaturen tiber 500 °C zu einer
vermehrten Zersetzung von Methanol in Synthesegas (Wasserstoff und Kohlenmonoxid)
fihren [113]. Verweilzeiten variieren zwischen 0,01 bis 1h (entsprechend
Raumgeschwindigkeiten von 2-100 1/h) [113, 118]. Eine Erhéhung des Druckes fiihrt dagegen
zu einer vermehrten Bildung von Aromaten [113].

2.3.2 Folgeprodukte von Methanol

Die unterschiedlichen Eigenschaften und die dadurch resultierenden Produktzusammen-
setzungen der im letzten Kapitel vorgestellten Katalysatoren haben zu unterschiedlichen
industriell genutzten Grundprozessen innerhalb der Kohlenwasserstoffsynthese aus
Methanol gefithrt. Abbildung 2-5 zeigt schematisch, dass diese genutzt werden kénnen, um
unterschiedliche Verkehrskraftstoffe zu synthetisieren. Auf der einen Seite sind die auf
Alkene spezialisierten Methanol-to-Olefins Prozesse (MtO) die Ausgangsreaktion. Diese
lassen sich erneut in Prozesse unterteilen, welche den SAPO-34 und den ZSM-5 Katalysator
nutzen [113]. Prozesse mit SAPO-34 Katalysator weisen als Zielprodukt ein ausgeglichenes
Verhéltnis an Ethen und Propen vor. Prozesse, welche den ZSM-5 Katalysator verwenden,
sind auf hohere Alkene ab Propen spezialisiert. Aus den Produkten der MtO-Synthese kénnen
im Anschluss eine Vielzahl an Folgeprodukten fiir unterschiedlichste Anwendungsbereiche
in weiteren Syntheseschritten hergestellt werden [27]. Fur den Verkehrssektor sind
insbesondere Mitteldestillate (Kerosin und Diesel, engl. Middle Distillates) von Interesse. Diese
konnen durch eine Oligomerisierung (engl. Oligomerisation) der kurzkettigen Alkene
produziert werden [24]. Weiterhin ist auch die Synthese von hoheren Alkoholen fiir den
Verkehrssektor auf Grundlage des MtO-Produktes moglich. Neben den auf Alkenen
spezialisierten Routen wird auf der anderen Seite {iber das Methanol-to-Gasoline Verfahren
industriell ebenfalls aus Methanol direkt Benzin (engl. Gasoline) hergestellt. Hierbei wird
vorwiegend der ZSM-5 Katalysator eingesetzt, welche zur Einstellung der Produktverteilung
modifiziert werden kann [128]. Durch Nutzung eines BEA-Zeolithen und Zugabe von
Wasserstoff zeigen Tan et al. [129] einen Prozess zur Erzeugung eines aromatenfreien
Benzinkraftstoffes auf. Im Folgenden wird der aktuelle Stand der Technik und die verfiigbaren
techno-6konomischen Analysen der in Abbildung 2-5 gezeigten Verkehrskraftstoffe Benzin,
Mitteldestillate und hohere Alkohole dargestellt.
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Abbildung 2-5: Qualitative Ubersicht der Folgeprodukte von Methanol iiber Reaktionen an
Zeolithen

2.3.2.1 Methanol-zu-Benzin

Die Herstellung von Benzin aus Methanol war die erste kommerzielle Umsetzung der
Methanol-zu-Kohlenwasserstoff Synthese mit der wurspriinglichen Motivation, aus
abgelegenen Erdgasvorkommen tiber das Zwischenprodukt Methanol, ein héherwertiges und
einfach zu transportierendes Produkt zu erzeugen [113]. Dies geschah in einer von 1986-1996
betriebenen MtG-Anlage in Neuseeland mit einer Produktionskapazitit von 570 kt/a. Grund
fiir die Stilllegung der MtG-Anlage war ein starker Riickgang des Roholpreises, wodurch die
Anlage nicht mehr wirtschaftlich betrieben werden konnte [115]. Das BlockflieBbild der
Anlage zeigt Abbildung 2-5. 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. Nach Pérez-Uriarte et al. [130] zeigt es sich aus
thermodynamischer und reaktionstechnischer Sicht vorteilhaft, das Methanol bereits in
einem Vorreaktor zu Dimethylether (R-DME) umzusetzen. Die Gleichgewichtsmischung wird
zusammen mit zuriick gefithrten leichten Gasen bei 350-420 °C und 19-23 bar in einem
adiabaten 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 Kohlenwasserstoff-
mischung aufgeteilt, welche zu 80 Gew.-% aus der gewiinschten Cs-Cio Benzinfraktion
besteht [113]. Dabei ist Durol (1,2,4,5-Tetramethylbenzol) das aufgrund der Formselektivitit
des ZSM-5 Katalysators grofite Molekiil, welches diesen verlassen kann [113]. Dieses ist
aufgrund des hohen Schmelzpunktes von 79 °C eine unerwiinschte Komponente, welche eine
zusétzliche Aufbereitung des Rohbenzins (Abbildung 2-6, engl. raw gasoline) zwingend macht
[113].
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Abbildung 2-6:  Schematisches Prozessfliefbild der konventionellen MtG-Synthese nach Schmidt et

al. [113].

Das in Abbildung 2-6 dargestellte und von ExxonMobil vertriebene Verfahren wurde von
2006-2014 insgesamt an sechs Standorten mit Produktionskapazititen zwischen 1,6-1.000 kt/a
in den USA und China lizensiert. Weiterhin werden drei kommerzielle MtG-Anlagen in China
mit einem vom Institute of Coal Chemistry, Chinese Academy of Science entwickelten Prozess
in den GroBlenordnungen 100-200 kt/a betrieben [131]. Neben den industriell eingesetzten
MtG Prozessen wurden in den 1980er und 1990er Jahren noch weitere Konzepte von der Firma
Mobil mit Wirbelschichtreaktoren [132, 133] und weiteren wie UOP/Norsk Hydro, Lurgi und
Haldor Topsee entwickelt, welche in der weiterfilhrenden Fachliteratur detailliert
beschrieben sind [115, 134, 135]. Aufgrund der Moglichkeit, Methanol erneuerbar iiber
Wasserstoff und CO; oder iiber die Vergasung von Biomasse zu erzeugen (vergleiche Kapitel
2.2), hat der Methanol-to-Gasoline Prozess im Zuge der Suche nach Treibhausgas mindernden
Technologien neue Aufmerksamkeit erhalten. Ein aktuelles Beispiel ist ein Konsortium der
Firmen Siemens Energy, Porsche, AME, ENAP und Enel, welche eine auf Wasserstoff und CO>
basierte Methanol-Produktion mit anschlieender MtG-Synthese in Chile planen [136]. Ab
2023 soll in einer Pilotanlage etwa 0,1 kt/a erzeugt werden, welche auf eine industrielle
Anlage mit Erzeugungskapazititen von 41 kt/a in 2024 und 413 kt/a in 2026 ausgebaut werden
soll. Hierbei kommt der konventionelle MtG-Prozess von Exxon-Mobil zum Einsatz [136].
Dieser ist mit seinen Eigenschaften zweier Weiterentwicklungen in Abbildung 2-7 gegeniiber
gestellt, welche im Folgenden vorgestellt werden.

CAC Syngas-to-Fuel

Exxon-Mobil MtG NREL High-Octane MtG
(“MtG-NREL”)

T=310-370 °C T=177-225°C T = 290-320 °C
p = 19-23 bar p = 6-9 bar p = 4-6 bar

Process (“MtG-TUF”)

. 1 i/
ZSM-5 (10 ring) Cu-BEA (12 ring) ZSM-5 “modified”

Fixed-bed adiabatic Fixed-bed adiabatic Fixed-bed isothermal

| MeOH |/ DME [»{ Gasoline |||| MeOH || DME | Gasoline | single SeBJ" Gasoline |

Abbildung 2-7:  Vergleich des konventionellen MtG Prozesses von ExxonMobil [113] gegeniiber
zwel innovativen Verfahren von MtG-NREL [129] und MtG-TUF [128, 137, 138]
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Die erste Weiterentwicklung ist ein von Tan et al. [129] vorgestelltes Verfahren zur
Herstellung von hochoktanigem Benzin (engl. High-Octane MtG) auf Basis von
Biomassevergasung. Dieses wird am National Renewable Energy Laboratory (NREL)
entwickelt und daher im weiteren Verlauf der Arbeit als ,MtG-NREL" bezeichnet. Zusitzlich
zeigt Abbildung 2-7 ein an der TU Bergakademie Freiberg (TUF) innerhalb einer Pilotanlage
demonstriertes und vom Chemieanlagenbau Chemnitz vertriebenes MtG-Verfahren [139].
Diese Weiterentwicklung wurde von Seifert et al. [140] vorgestellt, von Stahlschmidt [141]
analysiert und wird im Folgenden als ,MtG-TUF® bezeichnet. Im Vergleich zum
konventionellen Prozess zeigen beide innovativen Verfahren mildere Reaktionsrand-
bedingungen, wobei insbesondere die Reaktionstemperatur im Fall von MtG-NREL mit 177-
225 °C deutlich geringer ausfallt. Insgesamt verfolgt das MtG-NREL Verfahren das Ziel, einen
hochoktanigen, aber dennoch nahezu aromatenfreien Benzinkraftstoff zu synthetisieren
[126]. Dies wird durch den Einsatz eines Cu-modifizierten BEA-Katalysators und durch die
Zugabe von zusatzlichem Wasserstoff in den Reaktor erreicht. Die geforderte Klopffestigkeit
wird anstatt von Aromaten durch einen hohen Anteil an verzweigten Alkanen erreicht.
Aufgrund der fehlenden aromatischen Verbindungen wird die vorgegebene
Destillationskurve der Norm EN 228 allerdings nicht eingehalten [142]. Daher kann das
hergestellte Benzin aus heutiger Sicht nur als Blendkomponente verwendet werden. Das
Verfahren ist unter Laborbedingungen erprobt [143, 144], was einem Technology Readiness
Level (TRL) von 3-4 entspricht. Gegeniber dem konventionellen und dem MtG-NREL
Verfahren ermoglicht das MtG-TUF Verfahren eine direkte Synthese von Benzin aus
Methanol ohne das Zwischenprodukt Dimethylether (DME). Dies wird durch einen
isothermen Reaktor mit Salzschmelzekreislauf und einem modifizierten ZSM-5 Katalysator
erreicht [128, 137, 138]. Indem die Temperatur im Reaktor innerhalb eines kleinen Fensters
von 290-320 °C gehalten wird, kann Benzin mit hoherer Klopffestigkeit und geringerem
Durolgehalt hergestellt werden, was die Nachbehandlung im Vergleich zum konventionellen
Konzept reduziert [128]. Eine Pilotanlage mit dieser Technologie mit einer Kapazitit von
120 I/h Benzin wird seit 2010 betrieben, was einem TRL von 7-8 entspricht.

Prozesssimulationen der MtG Synthese sind in der Literatur vorhanden, wobei
unterschiedliche Randbedingungen und Bilanzrdume nur einen qualitativen Vergleich
erlauben. Durch die vorgestellten komplexen Reaktionsabldufe in Reaktor werden fiir dessen
Implementation in die Prozesssimulation experimentell bestimmte Produktzusammen-
setzungen benétigt. Diese sind in der frei verfiigbaren wissenschaftlichen Literatur nur
begrenzt verfiigbar. So stellten Hennig und Haase [145] im Jahr 2021 ein MtG-Konzept vor,
welches auf Biomassevergasung mit zusitzlicher Wasserstoffzugabe beruht. Der PtF-
Wirkungsgrad liegt dabei bei 48,2 %. Die Zusammensetzung des MtG-Reaktors beruht dabei
allerdings auf den ersten Beschreibungen des konventionellen ExxonMobil Prozesses im Jahr
1977 von Chang [146]. Grund dafiir ist, dass aktuellere Prozesszusammensetzungen in der fiir
die Prozesssimulation erforderlichen Detailtiefe des konventionellen ExxonMobil-Prozesses
nicht verfiigbar sind. Die seitdem stattgefundenen Entwicklungen des konventionellen
Prozesses [147] kénnen somit nicht abgebildet werden. Dies betrifft insbesondere den hohen
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Anteil an leichten Gasen von 45 Gew.% in Chang [146], der zu einer geringen Benzinausbeute
fuhrt. Stahlschmidt [141] giebt eine Produktzusammensetzung des Reaktoraustrittes fiir den
vorgestellten ,MtG-TUF“ Pfad an, siehe Tabelle A-11 im Anhang. Da das bendtigte Methanol
ausschliefilich tiber ein Synthesegas produziert wird, welches durch die Vergasung
unterschiedlicher fossiler und biogener Rohstoffe gewonnen wird, wird kein PtF-
Wirkungsgrad angegeben. Im besten Fall kénnen mit schwerem Heizol als Ausgangsstoff 45 %
des unteren Heizwertes in das gewiinschte Benzinprodukt umgesetzt werden [141]. Schemme
[50] gibt fiir einen auf Wasserstoff und Kohlendioxid basierten MtG-Prozess einen PtF-
Wirkungsgrad von 59 % an. Der hohe Wert wird durch ein vollstindiges Recycling der
Nebenprodukte in einem Reformer erreicht, sodass der in Abbildung 2-5 eingezeichnete
Purgestrom (fuel gas) entfillt. Die Produktzusammensetzung des Reaktors basiert auf einem
NREL-Bericht aus dem Jahr 2011 [148], der eine Produktzusammensetzung eines MtG-
Wirbelschichtreaktors mit ZSM-5 Katalysator nach Liederman et al. [149] aus dem Jahr 1978
nutzt. Die darauf folgenden NREL-Berichte im Bereich der Benzinproduktion auf Basis von
Methanol [129, 143, 144] geben Aufschluss beziiglich der Produktverteilung des vorgestellten
»~MtG-NREL® Prozesses mit Cu-BEA Katalysator. Dabei wurde eine Zielzusammensetzung
definiert (siche Tabelle A-12 im Anhang), welche in regelmafligen Berichten mit den
experimentell bestimmten Daten verglichen wird. Tabelle 2-2 zeigt, dass die Differenz
zwischen Zielwerten und dem experimentellen Stand sinkt, wobei der Zielwert des DME-
Umsatzes bereits erreicht und tiberschritten ist.

Tabelle 2-2: Entwicklung der Leistungskennzahlen des MtG-NREL Prozesses im Vergleich zu
Zielwerten [143]

Leistungskennzahlen Ex}s)::;ilrgezr(l)tle ;ler Exrs)f;ilrgezratle ;ler Zielwert fur 2022
DME Umsatz / % 38,9 44,7 40

C5+ Selektivitat / % 72,3 73,6 86,7
Selektivitat Aromate / % 8,0 5,8 0,5

2.3.2.2 Methanol-zu-langkettigen-Kohlenwasserstoffen

Neben der direkten Umwandlung von Methanol in Benzinkraftstoffe bieten die kurzkettigen
Alkene des Methanol-to-Olefin Verfahrens nach Abbildung 2-5 ebenfalls die Moglichkeit,
Mitteldestillate aus Methanol zu erzeugen. Dies wird durch Oligomerisationsreaktionen
erreicht, welche nach O'Connor [150] Produkte synthetisieren, die aus wiederkehrende
Gruppen von Atomen bestehen. Dabei werden im Fall der siurekatalysierten
Oligomerisationsreaktionen von niedermolekularen Alkenen im Wesentlichen deren Dimere,
Trimere und Tetramere hergestellt. Begleitet werden diese Reaktionen von Nebenreaktionen
wie zum Beispiel dem Cracken [150]. Die Abgrenzung gegeniiber der Polymerisation besteht
in der Kettenlinge, da hier hochmolekulare Produkte entstehen, zum Beispiel bei der
Herstellung von Polypropylen aus Propen [150]. Um Kraftstoffe im Kettenldngenbereich der
Mitteldestillate zu oligomerisieren, sind als Ausgangsstoff demnach MtO-Verfahren, welche
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Cs-¢ Alkene synthetisieren, besonders geeignet, da eine zwei- bis dreifache Verkettung den
gewunschten Kettenldngenbereich liefert. Beispiele fiir Produktverteilungen mit hohem Cs.
Produktspektrum liefern Wang und Wei [151] (siehe Abbildung A-14) und Patente des
wMethanol-to-Propylene” Prozesses der Firma Lurgi/Air Liquide [152, 153]. Kommerzielle
Verfahren zur Herstellung von Mitteldestillaten tiber Oligomerisationsreaktionen wurden
von ExxonMobil als ,Mobil Methanol-to-Gasoline and Destillates“ (MOGD) [154] und von Lurgi
als ,Methanol-to-Synfuels” (MtSynfuels) [113] und ,conversion of olefins to distillates* (COD)
[155, 156] entwickelt. Das COD Verfahren wird in Sidafrika seit 1992 kommerziell
angewendet, wobei die notwendigen kurzkettigen Alkene tiber ein Hochtemperatur Fischer-
Tropsch Verfahren bereitgestellt werden, welches wiederum von einer FErdgas-
Dampfreformierung versorgt wird [157, 158]. Demnach handelt es sich hierbei um keinen
treibhausgasneutralen Kraftstoff. Das Schema des auf Methanol basierenden MtSynfuels-
Verfahren von Lurgi nach dem Patent von Rothémel et al. [159] zeigt Abbildung 2-8. Der
Prozessablauf wird im Folgenden beschrieben und Entscheidungen fiir Prozessablaufe und
Randbedingung mithilfe der in der wissenschaftlicheren Literatur beschriebenen
Erkenntnissen begriindet.

Erster Schritt ist die Alkensynthese (MtO-Verfahren, engl. Alkene Synthesis). Hierbei wird
gasformiges Methanol in einem aus mehreren iibereinander angeordneten Festbetten
bestehenden Hordenreaktor zwischeneingespeist und reagiert an einem ZSM-5 Katalysator
bei 450-480 °C und 1-2 bar zu kurzkettigen Cz - Cs Alkenen. Hordenreaktoren zeichnen sich
nach Wang und Wei [151] durch eine gute Kontrolle der Selektivititen, durch hohe
Methanolumséitze und  durch  universelle  Einsatzmoglichkeiten  verschiedener
Katalysatortypen aus. Als nachteilig wird vor allem mit zunehmender Reaktorgrofie das
Katalysatorhandling und die Katalysatorregeneration beschrieben. Die gegeniiber dem MtG-
Verfahren gewihlten niedrigeren Driicke und hoheren Temperaturen erhéhen die Selektivitat
hinzu den gewiinschten Alkenen [117, 151]. Insgesamt werden zur Alkensynthese nach
Abbildung 2-8 drei Strome zuriickgefiihrt. Die gezeigte direkte Riickfithrung eines Teils des
Reaktorfeeds kann mit dem in Olsbye et al. [117] beschrieben Effekt der zunehmenden
Bildungsgeschwindigkeit von Kohlenwasserstoffen bei Zugabe von ungesittigten
Kohlenwasserstoffen in den Reaktorfeed begriindet werden. Zusétzlich werden dadurch die
Temperaturen der exothermen Reaktion gesenkt [117]. Der zweite Riickfithrstrom besteht aus
kondensiertem Wasserdampf (engl. steam). Der Wasserdampf verringert dabei nach der
Patentschrift von Rothdmel et al. [159] die Verkokung des Katalysators und verlangert dessen
Regenerationszyklus. In der wissenschaftlichen Literatur ist zudem eine Erhéhung der
Alkenselektivitat bei Wasserdampfzugabe durch den dadurch verringerten Partialdruck des
Methanols beschrieben [117]. Typische Wasseranteile im Reaktorfeed liegen dabei zwischen
30-50 Gew.-% [151]. Der letzte Riickfithrungsstrom besteht aus Alkanen (engl. Alkanes), die
aus der Separation nach der Oligomerisierung stammen. Die Riickfithrung der Alkane fiihrt
zu einer Verringerung der Propenausbeute und Erhohung der Selektivitit zu hoheren Cq.
Alkenen. Somit lasst sich nach Rothdmel et al. [159] tiber das Recycling-Verhiltnis von
Alkenen zu Alkanen die Produktverteilung einstellen beziehungsweise verandern.
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Abbildung 2-8:  Veranschaulichung der Bildungsméglichkeit langkettiger Kohlenwasserstoffe aus
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Methanol am Beispiel des schematisch aufgetragenen MtSynfuels-Verfahrens [159]

Nach der Alkensynthese folgt die Separation des Reaktorproduktes von Wasserdampf und
einer Benzinfraktion. Im Anschluss werden die verbleibenden Kohlenwasserstoffe bei 200 —
450°C und 40 -100 bar zu hoheren Alkenen an einem Zeolith-Katalysator zu
unterschiedlichen Produkten oligomerisiert [159]. Grundsatzlich fithren nach Nicholas [160]
niedrige Temperaturen (<200 °C) zur Oligomerisierung der Alkene, wihrend hdohere
Temperaturen (>350 °C) durch Cracken und Hydride-Transferreaktionen zur verstarkten
Aromatenbildung fithren. Somit kann mit den Prozessrandbedingungen das Produktspektrum
eingestellt werden. Fiir die Oligomerisierung von Alkenen in langkettige Kohlenwasserstoffe
oder Aromate existiert eine grofle Bandbreite an Patentschriften. Page et al. [161] stellen einen
auf Propen-Oligomerisierung spezialisierten Prozess vor. Durch das lineare Ausgangsprodukt
Propen und den Einsatz eines Zeolith-Katalysators, welcher aus geradlinigen Strukturkanalen
besteht (ZSM-23), kann ein Produkt mit geringem Verzweigungsgrad und 12 Gew.-% linearen
Alkenen synthetisiert werden. Der Anteil der Verzweigung hat dabei Einfluss auf die
Kraftstoffeigenschaften und wird in Kapitel 2.4 diskutiert. Kuechler et al. [162] prisentieren
einen  Oligomerisierungsprozess, ~welcher ~vornehmlich Cs  Alkene in den
Kettenlédngenbereich von Kerosin und Dieselkraftstoff umwandelt. Der C4+ Alkenstrom wird
dabei aus dem Produktspektrum einer Alkensynthese separiert. Neben Verfahren zur Bildung
langkettiger Alkene wurden ebenfalls Prozesse zur Bildung von Aromaten entwickelt [163,
164]. Dabei kann die Aromatenausbeute neben héheren Prozesstemperaturen ebenfalls durch
die Zugabe von Zink, Gallium oder Edelmetalle erhoht werden [165-167].

Das Reaktionsprodukt der Oligomerisierung aus Abbildung 2-8 wird je nach
Kraftstoffanforderung noch hydriert, sodass die Alkene durch Wasserstoffzugabe zu Alkanen
gesattigt werden [168]. Im letzten Schritt wird das Produkt in eine Diesel-, Kerosin-, Benzin-
und in eine LPG Fraktion aufgetrennt. Eine typische Verteilung des MtSynfuels-Prozesses
zeigt Tabelle 2-3. Die maximale Kerosinausbeute liegt demnach bei etwa 45 Gew.-% des
Gesamtproduktes.
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Tabelle 2-3: Produktverteilung des MtSynfuels Prozesses (,Fuels“ aus Abbildung 2-8) [169]

Produkte Ausbeute / Gew.-%
Diesel 36,5
Kerosin 44,6
Benzin 10,3

LPG 8,6

Wie in Kapitel 2.1 bereits erwihnt, sind detaillierte Prozesssimulationen der Syntheserouten
Methanol-zu-Kerosin oder zu Dieselkraftstoffen nicht verfiigbar, wobei Studien der
Teilschritte existieren. So stellen Dimian und Bildea [170] eine Prozessanalyse einer MtO-
Synthese vor, wobei der Fokus auf der energieintensiven Abtrennung der Einzelprodukte
Ethen und Propen liegt. Geleynse et al. [25] présentieren eine techno-okonomische Analyse
eines Alkohol-to-Jet Prozesses. In diesem werden durch Dehydratisierung von biobasiertem
Ethanol und Butanol die kurzkettigen Alkene Ethen und Buten erzeugt, welche dann wie im
in Abbildung 2-8 gezeigten Verfahren oligomerisiert und hydriert werden. Ausgehend von
Ethanol, beziehungsweise Butanol, werden 60, bzw. 75 Gew.-% in eine Kerosinfraktion
iiberfithrt werden. Die Umwandlungskosten (Definition siehe Gl. 3-18) betragen fiir Ethanol
0,22 und fir Butanol 0,14 $/1 Produkt. Die geringeren Umwandlungskosten werden allerdings
durch hohere Kosten von Butanol gegeniiber Ethanol ausgeglichen, wodurch im Basisfall
jeweils Erzeugungskosten von etwa 1,1 $/1 angegeben werden.

2.3.2.3 Methanol-zu-hoheren-Alkoholen

Nach Abbildung 2-5 ist ebenfalls eine Synthese von héheren Alkoholen aus Methanol iiber
den Zwischenschritt der Alkensynthese mdoglich. Schemme et al. [59] und Ndaba et al. [171]
zeigen dabei auf, dass Butanol grundsitzlich entweder iiber eine Aldolkondensation von
Ethanol zu Butanol oder tiber eine Oxo-Synthese von Propen mit Synthesegas hergestellt
werden kann. Mit dem Ausgangsprodukt Methanol kann somit tiber das vorgestellte MtO-
Verfahren Propen als Edukt der Oxo-Synthese hergestellt werden. Bei dieser werden Alkene
zundchst mit Synthesegas zu Aldehyden synthetisiert, um anschliefend zum entsprechend
hoéheren Alkohol umgewandelt werden zu kénnen [172, 173]. Dieses von Otto Roelen im Jahr
1938 entwickelte Verfahren stellt den aktuellen Stand der Technik zur Erzeugung von
Alkoholen aus petrochemisch gewonnenen Alkenen dar [59]. Schematisch ist die Oxo-
Synthese in Abbildung 2-9 am Beispiel der Butanolsynthese dargestellt. Propen wird mit
Synthesegas zu Butanal an Rhodium-Katalysatoren hydroformuliert [172]. AnschlieBend
folgt eine Hydrierung des Butanals zu Butanol. Innerhalb der Oxo-Synthese entstehen sowohl
n- als auch iso-Butanol. Nach der Analyse unterschiedlicher Oxo-Synthese Verfahren in Tuta
und Bozga [174] kénnen dabei je nach Katalysator und Prozessrandbedingungen Verhiltnisse
zwischen n- und iso-Butanol zwischen 1:1 bis 30:1 erreicht werden.
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Abbildung 2-9:  Prozessablauf der Oxo-Synthese am Beispiel der Butanolsynthese aus Propen und
Synthesegas [59]

Neben der Oxo-Synthese konnen Alkohole auch iiber die Hydratisierung der Alkene des MtO-
Prozesses erzeugt werden [175, 176]. Dabei entstehen nach der Markownikow-Regel
sekundiare und tertidre Alkohole, da die OH-Gruppe an das wasserstoffirmere
Kohlenstoffatom gebunden wird [176, 177]. Industriell von Bedeutung sind dabei die
Ethanolherstellung aus Ethen, die Isopropanolherstellung aus Propen, sowie die 2-
Butanolsynthese aus Buten [176]. Die Synthese kann indirekt in fliissiger Phase tiber den
Einsatz von konzentrierter Schwefelsdure oder direkt in der Gasphase durchgefithrt werden
[176]. Ein Prozess zur direkten Erzeugung des fiir den Einsatz im Verkehrssektor in Frage
kommenden Butanols wurde von der Deutsche Texaco AG entwickelt [178]. Hierbei wird das
Buten an Ionenaustauschharzen bei 120-180 °C und 50-70 atm zu Butanol hydratisiert. Die
Reaktionsgleichung zeigt Gl. 2-7. Aufgrund der Reduzierung des Volumens wird nach dem
Prinzip von Le Chatelier bei hohen Driicken und geringen Temperaturen das Gleichgewicht
der Reaktion auf die Seite des gewiinschten Alkohols verschoben [176]. Nach Neier et al. [179]
konnen Umsitze von tiber 50 % erreicht werden, was allerdings gleichzeitig bedeutet, dass
eine gasférmige Riickfithrung notwendig ist.

C4.H8 + H20 - C4H90H Gl 2-7

Die Prozessmodellierung der wasserstoffbasierten  Butanolsynthese tber die
Aldolkondensation von Ethanol zu Butanol in Schemme [50] zeigte einen Power-to-Fuel-
Wirkungsgrad von 46 % fiir n-Butanol. Eine kombinierte Nutzung der MtO-Produkte Propen
und Buten zur Kombination der Oxo-Synthese und der Hydratisierung wurde bislang nicht
untersucht. Eine Schemazeichnung dieses Verfahrens zeigt Abbildung 2-10. Durch die
Reformierung der neben Propen und Buten im MtO-Prozess entstehenden Nebenprodukte ist
eine Bereitstellung des bendtigten Synthesegases fiir die Oxo-Synthese nach Schemme [50]
grundsatzlich moglich.
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Abbildung 2-10: Schemazeichnung der kombinierten Butanolsynthese aus den Produkten Propen
und Buten der MtO-Synthese

2.3.3 Zwischenfazit Methanol-zu-Kohlenwasserstoffen

Das voranstehende Kapitel gab einen Uberblick iiber den grundsitzlichen
Reaktionsmechanismus und die Produkte der Methanol-zu-Kohlenwasserstoffsynthese.
Innerhalb der Betrachtung des Reaktionsmechanismus konnte aufgezeigt werden, dass der
eingesetzte Katalysator einen maf3geblichen Einfluss auf das entstehende Produktspektrum
aufweist, sodass je nach Katalysatortyp unterschiedliche Verkehrskraftstoffe synthetisiert
werden konnen. Die Analyse dieser Methanol-Folgeprodukte deckte auf, dass tiber Methanol
grundsitzlich alles hergestellt werden kann, was auch aus Erdol gewonnen werden kann.
Dabei ist die Umwandlung von Methanol-zu-Benzin ein schon auf industriellem Maf3stab
verfiigbarer Prozess, an welchem zur Verbesserung des Produktspektrums aber weiterhin
geforscht wird. Zwei innovative Konzepte, welche aktuell entwickelt werden, wurden
vorgestellt. Die Betrachtung der Syntheseroute zur Herstellung von Mitteldestillaten aus
Methanol ergab, dass die Einzelschritte Alkensynthese, Oligomerisierung und Hydrierung
bereits industriell angewandte Prozesse sind. Da das Zusammenspiel dieser drei Schritte mit
der Zielsetzung der Kerosinerzeugung aus Methanol allerdings weder im Industrie- noch im
Pilotmafistab demonstriert wurde, ist die technologische Reife der Methanol-zu-Kerosin
Synthese aktuell als gering einzustufen. Zuletzt konnte gezeigt werden, dass ebenfalls der in
der wissenschaftlichen Literatur diskutierte alternative Kraftstoff Butanol aus Methanol tiber
den Zwischenschritt der Alkensynthese produziert werden kann. Nachdem die verfiigbaren
Synthesewege vorgestellt wurden geht das anschlieBende Kapitel auf die einzuhaltenden
Kraftstoffnormen der Drop-In Kraftstoffe Benzin und Kerosin ein.

2.4 Kraftstoffeigenschaften und -normung

Neben dem héheren Alkohol Butanol stehen in dieser Arbeit die ,Drop-In“ Kraftstoffe Benzin
und Kerosin im Fokus. Fiir beide Kraftstoffe gelten Normen, welche aus den Eigenschaften
des Ausgangsmaterials Rohol abgeleitet sind. Die Herausforderung bei der synthetischen
Kraftstoffproduktion liegt demnach aus einem vollstindig anderem Ausgangsmaterial
(Wasserstoff und Kohlendioxid) eine Kohlenwasserstoffmischung herzustellen, welche die
jeweils genormten Eigenschaften erfillt. Gleichzeitig bietet die synthetische
Kraftstoffproduktion den Vorteil, dass die natirlich im Rohdl vorkommenden,
unerwiinschten Komponenten wie Schwefel, Stickstoffverbindungen, Sauerstoff und weitere
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Spurenelemente wie Metalle [180, p. 328] nicht entstehen. Hierdurch kann der Aufwand
innerhalb der Raffination verringert und Abgasemissionen verbessert werden. Die folgenden
zwei Unterkapitel gehen auf die Benzin- und Kerosinnormung ein und zeigen die jeweils
genormten Eigenschaften und deren Einflussparameter auf. Wo moglich werden die
Normeigenschaften  auf Komponentengruppen des  Kohlenwasserstoffgemisches
zuriickgefithrt und mogliche Verbesserungspotenziale aufgefiihrt.

2.4.1 Benzinkraftstoff

Benzinkraftstoff ist eine Kohlenwasserstoffmischung mit Kohlenstoftkettenldngen zwischen
Cs und Ciz, dessen Siedebereich sich von etwa 40 °C bis 200 °C erstreckt [180, p. 564].
Vertretene Kohlenwasserstoffgruppen sind insbesondere Alkane, Alkene, Cycloalkane und
Aromaten [181]. Eine Ubersicht der weiteren Aufteilung dieser Stoffgruppen und typische
Anteile [182] gibt Tabelle A-6 im Anhang. Die Kraftstoffeigenschaften von Benzin sind in
Europa nach DIN EN 228 [183] genormt, wobei global Unterschiede bestehen und
Anderungen in regelmifligen Abstinden vorgenommen werden [181]. Tabelle 2-4 zeigt die
aktuell wichtigsten einzuhaltenden Parameter fir Benzin mit einem maximalen
Sauerstoffgehalt von 3,7 Gew.-%, welches unter dem Namen ,SuperE10“ vertrieben wird. Der
Name resultiert aus der Begrenzung des Sauerstoffs resultierenden maximalen Anteils an
Ethanol von 10 Vol.-%. Zu erkennen ist, dass hierdurch ebenfalls entweder ein
Methanolgehalt von 3 Vol.-% oder ein iso- beziehungsweise tert-Butanolgehalt von bis zu
15 Vol.-% zuléssig sind. Die bereits vorgestellten methanolbasierten Routen zum héheren
Alkohol Butanol kénnen somit als Zusatzstoff von konventionellem oder synthetischem
Benzin genutzt werden. Andere sauerstofthaltige, organische Verbindungen wie Isopropanol
oder Ether koénnen ebenfalls bis zur Sauerstoffgrenze laut Norm im Benzin vorhanden sein.
Nach Dabelstein et al. [40] sind die wichtigsten Eigenschaften von Benzinkraftstoffen die
Klopffestigkeit, die Verdampfungseigenschaften und die Umwelteigenschaften, auf welche im
Folgenden eingegangen wird.

Die Klopffestigkeit wird mit der Motor- und Research Oktanzahl gemessen, wobei das Limit
der Research Oktanzahl von 95 in Tabelle 2-4 aufgetragen ist. Die Oktanzahlbestimmungen
sind experimentelle Verfahren, in denen die Klopffestigkeit des Kraftstoffes in einem
Testmotor mit einer Referenzmischung aus n-Heptan (Oktanzahl 0) und iso-Oktan (Oktanzahl
100) verglichen wird [40]. Da die Oktanzahl einer Mischung sich nicht linear aus den
einzelnen Oktanzahlen bestimmen lasst, existieren neben den offiziellen Testmethoden
weitere Vorhersagemethoden zur Bestimmung der Oktanzahlen ohne Motorentest [184]. Je
hoher die Klopffestigkeit, umso héher konnen das Kompressionsverhaltnis und die Aufladung
des Motors gewidhlt werden, was im Allgemeinen die thermodynamische Effizienz des Otto-
Motor Kreislaufes verbessert [40, 180, p. 830]. Eine hohe Oktanzahl wird durch Komponenten
in Kraftstoff erreicht, welche eine geringe Neigung zur Selbstziindung aufweisen [181]. Diese
Komponenten sind aufgrund ihrer kompakten Molekiilstruktur insbesondere Aromaten und
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stark verzweigte Alkane. Die Abhéngigkeit der Research Oktanzahl vom Verzweigungsgrad
und der Kettenlange der Alkane ist dabei in Tabelle A-5 im Anhang aufgefiihrt.

Aromaten zeigen mit einer Oktanzahl >100 [181] eine sehr gute Klopffestigkeit, sind nach
Tabelle 2-4 allerdings auf maximal 35 Vol.-% begrenzt. Hintergrund dafir sind zum einen die
Neigung zur Schadstoff- und Ruf3bildung bei der Verbrennung von Aromaten [185, p. 824]
und zum andern die toxischen und karzinogenen Eigenschaften unterschiedlicher Aromaten,
insbesondere das gesondert limitierte Benzol [181, 186] (siehe Tabelle 2-4), welche bei
unvollstdndiger Verbrennung ausgestoflen werden. Aus diesem Grund wird heute so
genanntes Alkylatbenzin, welches vornehmlich aus Isoalkanen besteht, dort eingesetzt, wo
Menschen fiir lingere Zeit dem Abgas von Ottomotoren ausgesetzt sind, z.B. in der
Forstwirtschaft [187]. Das Alkylatbenzin wird in Raffinerien aus Isobutan und C3 bis Cs
Alkenen mit Schwefelsdure als Katalysator hergestellt [180, p. 575]. Zardini et al. [187] zeigen
auf, dass beim Einsatz von Alkylatbenzin in handgefithrten Arbeitsmaschinen der im Abgas
gemessene Aromatengehalt um 70-100 % und der Ruflanteil um 27-90 % gegeniiber
konventionellem Benzin zuriick geht, woraus eine deutliche Reduzierung der
gesundheitsschadlichen Auswirkungen des Abgases geschlussfolgert wird. Ein geringer
Anteil an Aromaten im Benzin sorgt daher fiir eine bessere Abgasqualitit, was bei der
Entwicklung synthetischer Benzinalternativen in Hinsicht auf einen positiven Beitrag zu den
Umwelteigenschaften des produzierten Kraftstoffes zu beachten ist. Der bereits in Kapitel
2.3.2.1 vorgestellte MtG-NREL Prozess zielt mit seiner Kombination aus BEA-12 Katalysator
und Wasserstoffzugabe genau auf ein Verfahren zur Erzeugung eines nahezu aromatenfreien
Benzins fir die zukinftige Anwendung ab. Auch aufgrund dieser negativen Eigenschaften
der Aromaten gibt de Klerk [188] die als einzige nicht begrenzte Stoffgruppe Alkane (siehe
Tabelle 2-4) als Schlissel fiir eine gute Benzinqualitdt an. Alkene sind dabei ebenfalls
aufgrund ihres héheren Dampfdruckes und der damit verbundenen Neigung des schnelleren
Ausdampfens auf 18 Vol.-% begrenzt [181].

30



2 Literatur

Tabelle 2-4: Anforderung fiir unverbleiten Ottokraftstoff mit Hochstgehalt an Sauerstoff von
3,7 Gew.-% nach DIN EN 228 [183]

Eigenschaft Einheit DIN EN 228
Min. Max.

Research Oktanzahl - 95
Dichte bei 15 °C kg/m? 720 775
Dampfdruck bei 100 °F (37,8 °C) kPa Vifzzegoéfo Vvsi(:tr::;r(;j(:)o
Siedeverlauf

- Anteil verdampft bei 70 °C Vol.-% 22 52

- Anteil verdampft bei 100 °C Vol.-% 46 72

- Anteil verdampft bei 150 °C Vol.-% 75 -
Siedeende °C - 210
Alkene Vol.-% - 18
Aromaten Vol.-% - 35
Benzol Vol.-% - 1
Sauerstoffgehalt Gew.-% - 3,7

Daraus sich ergebene Gehalte an
organischen Verbindungen (Auswahl):

- Methanol Vol.-% - 3
- Ethanol Vol.-% - 10
- Iso- und tert-Butanol Vol.-% - 15

Der Verzicht auf Aromaten aufgrund verbesserter Umwelteigenschaften des Benzins hat
allerdings Einfluss auf die fiir den Benzinkraftstoff wichtigen
Verdampfungseigenschaften. Abbildung 2-11 zeigt eine beispielhafte Destillationskurve
und den Einfluss von leichter und schwerer verdampfenden Benzinmischungen (engl. Volatile
/ involatile gasoline) auf Verbrennungs- und Emissionseigenschaften des Ottomotors [40]. Zu
Beginn der Destillationskurve (eng. Proportion of gasoline evaporated < 30 vol-%) in Abbildung
2-11 zeigen sich Vor- und Nachteile von volatilen oder weniger volatilen Kraftstoffen auf den
Kalt- und Heif}start von Motoren. Hieraus ergeben sich die in Tabelle 2-4 angegebenen
unterschiedlich fiir Sommer wund Winter vorgeschriebenen Dampfdriicke von
Benzinkraftstoffen. Ein geringer Aromatengehalt fithrt nach Tan et al. [142] aufgrund deren
hohen Siedetemperatur zu einer insgesamt flacheren Destillationskurve, welche insbesondere
bei héheren Anteilen an verdampftem Benzin dem Verlauf des volatilen Benzins in Abbildung
2-11 entspricht. Wie der Abbildung zu entnehmen ist, werden dadurch, wie bereits erlautert,
die Abgasmissionen, aber auch die Olverdiinnung und die Motorsauberkeit verbessert.
Nachteilig kann sich eine zu flache Destillationskurve auf den Kraftstoffverbrauch (engl. Fuel
consumption) aufgrund der geringeren Verdampfungsenthalpie auswirken. Falls der Kraftstoff
dafiir eine hohere Klopffestigkeit aufweist kann dieser Nachteil kompensiert werden. Somit
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konnte die weitere Begrenzung des Aromatengehalts bei zunehmendem Anteil der
verzweigten Alkane nach dem Prinzip von Tan et al. [129] zu einem treibhausgasneutralen,
aber auch unter Umwelt Aspekten vorteilhaften Benzinkraftstoff bei gleichen oder besseren
Verbrennungseigenschaften fithren.

200 Improvement by involatile gasoline
Fuel consumption
O 160 — -
o
-
) — .
§ ) . gaso\\“e
© 120 Hot fuel handling \,o\a\\\e Engine cleanliness,
g Evaorative (2P0 10K) © il dilution,
IS N P Cold exhaust emissions
2 losses driveability
o 80 4 Hot start
é | - Cold start performance
o v
“ 40 Jowete 9as°
B Improvement by volatile gasoline
0 I I I I I I I I I 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Proportion of gasoline evaporated / Vol.-%
Abbildung 2-11: Einfluss der  Destillationskurve  auf  Verbrennungseigenschaften  und
Emissionseigenschaften des Ottomotors, nach Dabelstein et al. [40]

2.4.2 Kerosinkraftstoff

Gegentiber Benzin ist Kerosin eine Mischung ldngerer Kohlenwasserstoffe mit Kettenldngen
von etwa Co bis Ci7 und einem typischen Siedeverlauf von 160-260°C [189]. Die
Standardisierung von raffiniertem Jet A-1 Flugtreibstoff firr die zivile Luftfahrt ist in der
amerikanischen Norm ASTM D1566 festgelegt und international anerkannt [190]. Daneben
existieren weitere ldnderspezifische Normen, wie z.B. in Grof3britannien, China und Russland
sowie eine internationale Checkliste fiir Jet A-1 Flugtreibstoff, jedoch sind die Unterschiede
der genannten Normen nach Bishop und Elvers [191] marginal. Die ASTM D1566 wurde 2011
durch die ASTM D7566 fiir den Einsatz von synthetischen Flugtreibstoffen erweitert und ist
somit fiir diese Arbeit relevant. Generell gilt die Spezifikation der ASTM D7566 fur
Mischungen aus konventionellem und synthetischem Kerosintreibstoff. Bislang sind
synthetische Kohlenwasserstoffe nur als Beimischung von bis zu 50 Vol.-% zu erd6lbasiertem
Flugtreibstoff zugelassen [192]. Dabei sind in der ASTM D7566 fiir jeden Flugtreibstoff, der
auf einem eigenstidndigen Herstellungspfad basiert, unterschiedliche Anforderungen und
zuldssige Mischungsanteile definiert, welche in Tabelle A-7 im Anhang nach Kurzawska und
Jasinski [193] aufgefiithrt sind. Methanolbasierte Flugtreibstoffe werden bislang nicht in der
ASTM D7566 beriicksichtigt. Die Aufnahme von Beimischungen in die ASTM D7566 wird
durch die ASTM D4054 reguliert und wird von der American Society for the Testing of
Materials erteilt, wobei in der Vergangenheit neue Zulassungen bis zu neun Jahre in Anspruch
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genommen haben [194]. Da die beiden in Methanol-zu-Kerosin Synthese enthaltenen
Umwandlungsschritte Oligomerisierung und Hydrierung bereits im Alkohol-to-Jet Verfahren
lizensiert sind [193], konnte die Zulassung verkiirzt werden.

Eine typische Verteilung der in Kerosin enthaltenen Stoffgruppen n- und iso-Alkane,
Cycloalkane und Aromate ist in Tabelle A-6 im Anhang aufgetragen. Dabei zeigt Abbildung
2-12, dass die enthaltenen Stoffgruppen einen mafigeblichen Einfluss auf die einzuhaltenden
Parameter haben. Die dargestellten Grenzen sind zusammen mit weiteren, in ASTM D7566
genormten Eigenschaften in Tabelle 2-5 dargestellt. Das in Grau hinterlegte Fenster in
Abbildung 2-12 zeigt qualitativ nach de Klerk [69] den fiur Jet A-1 zuldssigen Bereich, der
durch den Aromatengehalt, Gefrier- und Rauchpunkt sowie die Dichte abgetrennt wird. Somit
zeigt sich, dass hohe Anteile an Iso- und Cycloalkanen, zusammen mit dem geforderten
Aromatengehalt von 8-25 Vol.-% und ein moderater n-Alkangehalt benotigt werden, um
einen normgerechten Jet A-1 Kraftstoff zu erreichen. Eine detaillierte Gegeniiberstellung des
Einflusses der enthaltenen Stoffgruppen auf die Kraftstoffeigenschaften ist in Tabelle A-8 im
Anhang aufgefiihrt.

Grundsitzlich  besitzen  Iso-Alkane nach  Hemighaus et al. [190] gute
Verbrennungseigenschaften und verleihen dem Treibstoff einen niedrigen Gefrierpunkt, was
den Einsatz in grof3en Flughdhen und kalten Regionen erméglicht [190]. Aromaten tragen zur
geforderten Dichte und sicherheitsrelevanten Quellwirkung auf bestimmte Elastomer-
dichtungen bei [195]. Dabei handelt es sich konkret um Dichtungen, die aus Nitril-Materialien
bestehen, die in den Tanksystemen eher alterer Flugzeugtypen verbaut sind [195]. Neuere
Strahltriebwerke konnen dabei nach Blakey et al. [196] auch mit aromatenfreiem
Flugtreibstoff betrieben werden. Da auf den meisten Herstellungspfaden von synthetischen
Treibstoffen, insbesondre der FT-Route, kaum Aromaten gebildet werden, ist der
Aromatengehalt fiir die Entwicklung synthetischer Treibstoffe eine kritische Gréfle, wieso in
ASTM D7566 die Untergrenze von 8 Vol.-% definiert wurde. Der geringe Anteil an Aromaten
ist nach Hui et al. [197] allerdings einer der Hauptgriinde, weshalb synthetische
Kerosintreibstoffe meist sauberer verbrennen als konventionelle. Aufgrund der
beschriebenen weltweit geltenden, gleichen Kraftstoffeigenschaften von Kerosin und der
langen Einsatzzeit von Flugzeugen wird die vorgeschriebene Untergrenze von Aromaten
zundchst bestehen bleiben. Wie in Kapitel 2.3.2.2 gezeigt, sind Aromaten iiber Methanol
produzierbar, wodurch diese Normvorgabe iiber methanolbasiertes Kerosin erfiillbar ist. Die
letzte in Abbildung 2-12 aufgefithrte Stoffgruppe der n-Alkane weisen wiahrend der
Verbrennung die hochste Reaktivitit aller Kohlenwasserstoffgruppen auf. Dies fithrt nach
Hui et al. [197] zu einem geringen Ziindverzug und einer vollstindigen Verbrennung des
Treibstoffgemisches, wodurch die Menge an schidlichen Emissionen gemindert wird. Diese
Eigenschaft kann experimentell mithilfe der Cetanzahl bestimmt werden, wobei hohe Werte
einer hohen Ziindwilligkeit entsprechen. Die Cetanzahl nimmt dabei nach Murphy et al. [198]
mit steigender C-Kettenldnge zu und mit groflerer Verzweigung ab. Sie ist nicht Teil der
ASTM D7566 Norm, sollte nach Edwards [199] aber mindestens einen Wert von 30 betragen.
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Einen deutlich negativen Effekt haben n-Alkane auf die Kélteeigenschaften von Flugtreibstoff.
Dies liegt zum einen an ihrem hohen Gefrierpunkt. Zum anderen erlaubt nach Hemighaus et
al. [190] die Geometrie von n-Alkanen mit Aromaten zu verkleben, wodurch diese bei hohen
Temperaturen gefrieren. Aus Abbildung 2-12 und den Studien von Corporan et al. [200] und
Hui et al. [197] ergeben sich vorteilhafte Anteile an n-Alkanen von etwa 9-19 Gew.-%.

n-alkanes [n]

Min. aromatics

Max. aromatics
Min. density

Smoke point
Max. density

Max. freezing
point

Iso & i
cycloalkanes [BC] Aromatics [Ar]

Abbildung 2-12: Ternéres Diagramm der Abhangigkeit geforderter Kraftstoffeigenschaften von der
Zusammensetzung der enthaltenen Stoffgruppen in Gew.-% (nach de Klerk [69])

Tabelle 2-5: Wichtigste einzuhaltende Kenngrofien der Jet A-1 Normung nach ASTM D7566 [192]

ASTM D7566
Eigenschaft Einheit Min. Max.
Dichte bei 15 °C kg/m? 775 840
Flammpunkt °C 38 -
Gefrierpunkt °C - -47
Unterer Heizwert MJ/kg 42,8
Aromatengehalt Vol.-% 8 25
Rauchpunkt mm 25 -
Viskositét bei -20 °C mm?/s - 8
Siedeende °C - 300
T50-T10 °C 15 -
T90-T10 °C 40 -

Im ,National Fuel Combustion Program® des ,American Institute of Aeronautics and
Astronautics” wurden das Verhalten von Flugtreibstoff wihrend des Verbrennungsvorgangs
untersucht [199]. Dabei wurden unterschiedliche, verfiigbare Treibstoffe getestet und in drei
Kategorien zugeordnet. Die wichtigsten einzuhaltenden Parameter wurden dabei in einer
Skale aufgetragen, siehe Abbildung 2-13. Ein optimales Brennverhalten kann dabei mit
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Flugtreibstoff mit einem kleinen Flammpunkt, einem geringen Aromatengehalt, hoher
Cetanzahl, hohem Wasserstoffgehalt und einem weiten Siedeverlauf (D86 T90-T10) erreicht
werden [199]. Die Abhéngigkeit der Dichte vom Aromatengehalt ist Abbildung 2-13 im
Vergleich von jeweils best und worst case der beiden Parameter zu erkennen

. —r——~—

Density %5 kg/m?3 0.840 kg/m3 | W = Jet Fuel (average)

Flash pt % k] = Jet Fuel (best case)

B | * = Jet Fuel (worst case

Freeze pt * 4rc [ ] establish((ad Limit )
. — - .

Aromatics 8% 25% proposed Limit

Cetane # ol W %Nso

H content F&fwt,% H

D86 T90-T10 N ke

Abbildung 2-13: Eigenschaften getesteter Testtreibstoffe des ,National Jet Fuel Combustion
Program” des AIAA; nach [199].

Abbildung 2-14 zeigt links eine typische Verteilung der Kohlenstoffkettenlange eines Jet A-1
Kraftstoffes und rechts die dazu  gehorige Siedelinie aus  detaillierten
Kraftstoffuntersuchungen von Edwards [199, 201]. Dazu sind im rechten Diagramm das
Ergebnis einer 2006 von Hadaller und Johnson [202] durchgefithrten Studie (CRC World Fuel
Survey) aufgefiihrt, in der 57 Proben von Jet A-1-Kraftstoffen aus 18 Landern untersucht
wurden. Die gezeigten gestrichelten Linien reprisentieren dabei die minimalen und
maximalen Siedekurven, welche von Rauch [203] verdffentlicht wurden. Das Fehlen von
Kohlenwasserstoffen unterhalb von etwa Cg ist nach Edwards [199] auf die
Flammpunktgrenze zuriickzufithren, da kurzkettige Komponenten einfacher verdampfen.
Kohlenwasserstoffe oberhalb von etwa Ci7 sind aufgrund der Gefrierpunktgrenze und des
vorgeschriebenen Siedeendes nicht im Kerosin vorhanden [199].

Die in Abbildung 2-14 gezeigten Zusammensetzungen und Siedekurven sind dabei nicht
zwingend zur Einhaltung der Norm entscheidend. Fiir den Siedeverlauf miissen lediglich die
in Tabelle 2-5 aufgefithrten minimalen Temperaturgrenzen zwischen T50-T10 und T90-T10
eingehalten werden. Ansonsten ist nach Bishop und Elvers [191] Kerosin nicht nach einer
festgelegten Molekiilzusammensetzung, sondern durch die vorgestellten einzuhaltende
Prifbedingungen definiert. Daraus resultiert, dass jeder Kraftstoff, welche die
experimentellen Testmethoden der Norm einhilt, grundsitzlich als Kerosin verwendet
werden kann. Dabei zeigten die Ergebnisse aus Abbildung 2-13, dass mithilfe eines geringen
Aromatengehalts die Kraftstoffeigenschaften mit Ausnahme der Dichte positiv beeinflusst
werden konnen. Um die Anzahl der Tests zu begrenzen, wurden eine Vielzahl an
Vorhersagemethoden entwickelt, um charakteristische Normeigenschaften anhand der
Treibstoffzusammensetzung zu bestimmen, wobei die ersten Arbeiten dazu von Cookson et
al. [204, 205] durchgefithrt wurden. Aufbauend darauf sind Korrelationen zur Bestimmung
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der Dichte [206], des Flammpunktes [207], der Cetanzahl [208], sowie des Gefrierpunktes und
des unteren Heizwertes entwickelt [209], welche in Gl. A- 8 bis Gl. A- 13 im Anhang A
vorgestellt sind.
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Abbildung 2-14: Links: Typische C-Verteilung in Gewichtsprozent von Jet A-1 nach Edwards [201]
Rechts: Typische ASTM D86 Siedekurve von Jet A-1 nach Edwards [199] sowie

Ober- und Untergrenzen des Siedeverlaufs von Flugtreibstoffen weltweit (CRC
World Fuel Survey nach Rauch [203])
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2.5 COz-Bereitstellung fiir die Kraftstoffsynthese

Nachdem in den bisherigen Abschnitten des Literaturkapitels die Grundlagen zur
Beantwortung der zweiten Forschungsfrage vorgestellt wurden, legt das folgende Kapitel den
aktuellen Stand zur Einordnung der ersten Forschungsfrage dar. Zur Produktion
synthetischer Kohlenwasserstoffe kann das benoétigte CO:z aus drei Quellen entnommen
werden [210]. Neben CO: aus Biomasse und der Umgebung konnen ebenfalls industrielle
Punktquellen genutzt werden, welche COz-haltige Abgase in grofien Mengen produzieren.
Auf die unterschiedlichen Potenziale, Abscheidetechnologien und Energieverbrauche der
jeweiligen Quellen wird in den folgenden Unterkapiteln eingegangen. Der Abschluss des
Abschnittes bildet einen Vergleich der in der Literatur verdffentlichten Energiebedarfe der
vorgestellten Technologien.

2.5.1 Industrie

Da CO: in grofien Mengen aus verschiedenen Industriesektoren abgeschieden werden kann
und Abscheidungsmethoden kommerziell verfiigbar sind, gehorten diese Quellen zu den
ersten, die fiir Power-to-Fuel-Anwendungen in Betracht gezogen wurden. Aktuelle Beispiele
sind die Projekte ALLIGN CCUS [211] und MefCO; [212]. Die industriellen CO2-Punktquellen
konnen in energie- und prozessbedingte eingeteilt werden [213 ,p. 117]. Energiebedingte CO2-
Emissionen, wie sie bei der Stromproduktion durch die Verbrennung von kohlenstoffthaltigen
Energietriagern entstehen, konnen unter dem anvisiertem 80-95 % Minderungsszenario nicht
als CO2-Quellen fiir Power-to-Fuel Anwendungen betrachtet werden, da sie zu einer Netto-
CO2-Anstieg in der Atmosphére fithren [19]. Somit wiirde eine solche Herstellung von
synthetischen Kraftstoffen nicht der ibergeordneten Zielsetzung entsprechen, einen
erneuerbaren Kraftstoff zu produzieren. Daher wird in diesem Unterkapitel der Fokus auf die
prozessbedingten COz-Emissionen in Deutschland und weltweit gelegt. Diese CO2-
Emissionen sind nicht auf die Nutzung fossiler Brennstoffe zuriick zu fiithren, sondern auf
Reaktionen, welche wihrend der Produktion von Stoffen, Kohlendioxid als Nebenprodukt
emittieren [213,p. 830]. Beispiele sind die auch im Folgenden betrachtete Zement- und
Stahlproduktion. Nach einer Vorauswahl der Quellen mit den héchsten Potenzialen, wird auf
die vorhandenen Abscheidetechnologien eingegangen und deren jeweilige Eignung fir die
ausgewahlten Quellen diskutiert.

Prozessbedingte CO2-Potenziale der Industrie

Abbildung 2-15 zeigt die prozessbedingten COz-Emissionen der deutschen Industrie fir das
Jahr 2018, basierend auf Daten des statistischen Bundesamtes [214]. Aus den insgesamt
49,2 Mt CO; entstammen 90 % den drei Industriezweigen Stahlerzeugung, Zement- und
Keramikherstellung und der chemischen Industrie. Mit den aus diesen drei Quellen
theoretisch verfiigbaren 44,4 Mt CO2 wiren nach Gl. 2-3 32,4 Mt Methanol herstellbar. Dies
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entsprache 43 % der weltweiten Methanolproduktion des Jahres 2015 von 75 Mt Methanol
[17] und ist somit ein signifikantes Potenzial.

Process related CO, emissions in Germany (2018) / kt
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Abbildung 2-15: Prozessbedingte CO2-Emissionen der deutschen Industrie fiir das Jahr 2018 [214].

Nach der Betrachtung der prozessbedingten COz-Emissionen der deutschen Industrie, zeigt
Abbildung 2-16, dass global Zement mit etwa 1.961 Mt den hochsten Teil prozessbedingter
CO2-Emissionen vor der Stahlerzeugung aufweist. Damit emittiert die Zementindustrie allein
ca. 5 % der globalen CO2-Emissionen von 38 Gt [215] und somit mehr als das Dreifache des
internationalen Flugverkehrs von 627 Mt in 2019 [216]. Die in Abbildung 2-16 angegebenen
Werte sind hierbei basierend auf den Emissionsfaktoren des nationalen
Treibhausgasberichtes [217] und den jeweiligen Jahresproduktionen der Industriezweige
[218-220] berechnet. Die Entstehung der prozessbedingten Emissionen der Zement, Stahl-
und Ammoniakproduktion, als Reprasentant der chemischen Industrie, ist dabei im Anhang
A-1 aufgefiihrt.

Zusammenfassend kann somit festgehalten werden, dass insbesondere die Zementproduktion
als COz-Quelle aus der Industrie fiir Power-to-Fuel Anwendung geeignet ist. Dies ist zum
einen durch den grofiten prozessbedingten CO2-Ausstof3 und zum anderen durch fehlende
alternative Prozesswege begriindet. Die Umstellung der Stahlproduktion auf reine Reduktion
mit Wasserstoff wird aktuell diskutiert und wissenschaftlich untersucht [221-223]. Da dieser
Umbau der Stahlproduktion auf wasserstoftbasierte Produktion ungewiss und zeitaufwandig
ist, eignen sich die CO2-Emissionen aus konventioneller Stahlproduktion ebenfalls gut fiir die
Produktion synthetischer Kraftstoffe. Innerhalb der chemischen Industrie muss jeweils der
individuelle Prozess betrachtet werden. Am im Anhang behandelten Beispiel der
Ammoniakproduktion kann gezeigt werden, dass durch einen Technologiewechsel der CO--
Ausstof} verhindert werden kann. Eine Power-to-Fuel Anwendung wiirde in diesen Fall somit
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nicht auf unausweichliche Prozessemissionen setzen, was dem Gesamtkonzept der
erneuerbaren und moglichst COz-neutralen Kraftstoffproduktion widerspricht.
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Abbildung 2-16: Weltweite Stahl-, Zement- und Ammoniakherstellung 2018 und die daraus
resultierenden, prozessbedingten CO-Emissionen. Eigene Darstellung auf Basis der
Produktionsmengen der jeweiligen Industrien [218-220] und den Emissionsfaktoren
des Umweltbundesamtes [217]

Abscheidetechnologien unterschiedlicher Industrieprozesse

Die COz-Abtrennung aus industriellen Punktquellen wird in der wissenschaftlichen Literatur
in die drei Kategorien Pre-Combustion, Oxyfuel und Post-Combustion eingeteilt [224-227].
Eine umfassende Diskussion dieser Kategorien und der dazu gehorigen Technologien gibt
Fischedick [213]. Nachfolgend wird deren Eignung fiir die im vorangehenden Abschnitt
ausgew#hlten Industrieprozesse in Kombination mit einer synthetischen Kraftstofferzeugung
analysiert.

Im so genannten Pre-combustion Verfahren wird der Brennstoff mit reinem Sauerstoff und
Zugabe von Wasserdampf in ein Synthesegas (CO und H3) uberfithrt [213 , p.262]. Durch
einen CO-Shift wird das Kohlenmonoxid unter Zugabe von Wasser weiter zu Kohlendioxid
und Wasserstoff umgewandelt [225]. Nach Trennung der Komponenten Hz und CO kann der
Wasserstoff mit Luft zur Erzeugung von Warme/Dampf/ etc. genutzt werden. Somit ist dieses
Verfahren auf Prozesse beschrinkt, deren COz-Ausstofi durch die Verbrennung von
kohlenstofthaltigen Energietragern entsteht und eignet nicht fiir die fir PtF-Anwendungen
in Frage kommende Zement- oder Stahlproduktion.

Der Oxyfuelprozess nutzt reinen Sauerstoff zur Verbrennung, wodurch ein Abgas bestehend
aus Kohlendioxid, Wasser und eventuell bereits im Brennstoff enthaltenen Schadstoffen
entsteht [228]. Die Abtrennung des CO: kann somit durch einfache Auskondensation
durchgefithrt werden [213 , p. 264]. Herausforderungen sind zum einen die sehr hohen
Temperaturen, welche durch das Fehlen des inerten Stickstoffes entstehen. Zum anderen
muss der Sauerstoff konventionell durch eine energieintensive Luftzerlegung (857 MJ/to2
[229]) bereitgestellt werden. Diese kénnte durch die Kombination mit einer PtF-Anwendung
entfallen, da der als Nebenprodukt anfallende Sauerstoff aus der Elektrolyse verwendet
werden kann. Bailera et al. [230] stellen beispielsweise ein System vor, welches zur
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Netzstabilisierung den erzeugten Sauerstoff der Elektrolyse nutzt, um hiermit ein
Gaskraftwerk in Zeiten mit wenig erneuerbarer Stromproduktion im Oxyfuel-Modus zu
betreiben, damit die CO2z-Emissionen im Anschluss einfach abgetrennt werden koénnen.
Insbesondere innerhalb der Zementindustrie wird das Oxyfuelverfahren als mittel- bis
langfristige Losung zur Einhaltung der CO:-Emissionsziele angesehen [231], um die
prozessbedingten CO2z-Emissionen im Kalzinierungsschritt abzutrennen [232]. Innerhalb des
in Horizon 2020 geférderten Forschungsvorhabens CEMCAP [233] wird die COz-Abtrennung
mittels Oxyfuel untersucht. Darunter fallen die experimentelle Auslegung eines
Drehrohrofens auf reinen Sauerstoffbetrieb [234]. Der Aufbau und Betrieb einer Pilotanlage
in den nichsten drei bis finf Jahren ist zudem vom Verein Deutscher Zementwerke geplant
[231]. Fur die Stahlproduktion ist das Verfahren nicht geeignet, da das Kohlenmonoxid als
Reduktionsmittel im Prozess benétigt wird.

Dritte Moglichkeit ist das Post-Combustion Verfahren. Dieses bietet sich grundsétzlich fir
alle Verfahren an, bei denen ein CO»-haltiges Abgas entsteht und hat damit die breiteste
Anwendbarkeit fiir PtF-Systeme, siehe Tabelle 2-6. Nach Ochedi et al. [235] stehen hierfiir
Ab- und Adsorptionstechnologien, Membranabtrennung und kryogene Abscheidung als
Technologien zur Verfiigung, deren Unterkategorien ebenfalls von Chao et al. [236] detailliert
vorgestellt werden. Unter den Verfahren ist die Absorption mit Monoethanolamin (MEA) am
weitesten fortgeschritten und ist bereits industriell erprobt, was einem TRL von 9 entspricht
[237, 238]. Das grundsétzliche Verfahren der etablierten MEA-Abscheidung wird zusammen
mit zwei weiteren Verfahren im Anhang A vorgestellt. Diese sind die Membranabtrennung,
welche Vorteile in Bezug auf Kosten und Energieeffizienz aufweist [239-241], und das chilled-
Ammonia Verfahren [242] aufgrund der hohen Verfiigbarkeit des Absorbenten und dessen
héherer Toleranz gegeniiber NOx und SOx im Abgas im Vergleich zur Aminwiésche [243]. Der
Energiebedarf zur CO2-Abtrennung dieser Verfahren wird in Kapitel 2.5.4 den weiteren CO>-
Quellen gegeniibergestellt. Bei allen Post-Combustion Verfahren ist zu beachten, dass die
iiblichen CO2-Abscheideraten zwischen 80-90% liegen (vergleiche Anhang A), da
Abscheideraten grofier 90% den Energiebedarf signifikant steigern [244]

Tabelle 2-6: Anwendbarkeit der drei Abscheidekategorien auf die zwei grofiten Emittenten
prozessbedingter CO,-Emissionen

Abscheidekategorie Stahl Zement
Pre-Combustion X x
Oxyfuel X v
Post-Combustion v 4

2.5.2 Biomasse

Neben Industriequellen und der Abtrennung von CO: aus der Atmosphire eignet sich
Biomasse ebenfalls als Kohlenstoffquelle fiir synthetische Kraftstoffe. Biomasse bietet
zusitzlich das Potenzial einer vollstandigen COz-Neutralitat. Im Vergleich zu Industriequellen
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entfallt somit die Diskussion tiber energie- oder prozessbedingter COz-Emissionen. Das
folgende Unterkapitel geht zunéchst auf die Entstehung der CO2-Emissionen aus Biomasse
ein, bevor die Potenziale und Verfigbarkeiten der Unterkategorien vorgestellt werden.
Anschlieflend wird naher auf die Herausforderung der Abtrennung und die Eignung von CO»
aus Biogas eingegangen. Letzteres ist in Europa und insbesondere in Deutschland eine weit
verbreitete Technologie [245, 246].

Entstehung und Potenziale biogener CO2-Quellen

CO: aus Biomasse entsteht entweder durch die Fermentation zu Biogas [247 p. 228-230] oder
bei der alkoholischen Garung aus zuckerhaltigen, wie z.B. Zuckerriiben, Zuckerrohr, oder aus
stiarkehaltigen Rohstoffen wie z.B. Kartoffeln, Reis oder Mais [247 p. 260-262]:

Fermentation: Biomasse = CHy + CO2 + H20

Alkoholische Garung:  C¢H120s = 2 C2Hs0H + 2 CO;

Das Biogas besteht je nach eingesetzter Biomasse aus 40-75 Vol.-% Methan, 25-55 Vol.-%
Kohlendioxid und bis zu 10 Vol.-% Wasserdampf [247 p. 228 - 230]. Ausgehend von Glukose
ist die Produktzusammensetzung der alkoholischen Géarung 51,1 Gew.-% Ethanol zu
48,9 Gew.-% CO2. Tabelle 2-7 zeigt das maximal verfiighare CO: aus Biomasse zur
Verwendung im Power-to-Fuel-Konzept. Bei einem angenommenen durchschnittlichen CO»-
Gehalt im Biogas von 40 Vol.-% sind global theoretisch ca. 121 Mt an CO2z-Emissionen tber
die Produktion von Biogas und Bioethanol verfiigbar. Der Vergleich dieser 121 Mt zu den
allein von internationalen Flugverkehr 2019 emittierten COz-Emissionen von 627 Mt [216]
zeigt das begrenzte Potenzial dieser COz-Quelle. Gleichzeitig eignet sich Biomasse sehr gut
aufgrund der einfachen Abtrennung fiir einen Markteintritt in die PtF-Technologie und stellt
daher eine wichtige Quelle dar.

Nach Tabelle 2-7 ist die CO2-Verfiigbarkeit aus Bioethanol global in etwa doppelt so hoch,
wie die aus Biogas. Bei der alkoholischen Géarung ist der Kohlendioxid direkt in hoher
Reinheit vom Produkt Ethanol abtrennbar [248, 249]. Kommerziell wird die Abtrennung von
CO: aus Bioethanolanlagen beispielsweise seit 2009 in den USA mit Anlagenkapazititen von
bis 1,1 Mt betrieben [250]. Das gewonnene CO; wird zum Beispiel zur Injektion in
Olforderstitten zur Steigerung der Ausbeute (EOR-Technologie: Enhanced Oil Recovery)
eingesetzt. Zudem findet in den USA auch eine unterirdische Speicherung des CO: statt, da
diese mit Steuervorteilen geférdert wird [250]. In Deutschland spielt Bioethanol keine
signifikante Rolle. Dagegen befindet sich in Deutschland knapp ein Viertel der weltweiten
Biogasproduktion mit einem gesamten COz-Potenzial von 11,9 Mt, (Biomethan und Biogas in
Tabelle 2-7). Aufgrund einer deutlichen Reduzierung der Férderung innerhalb des EEG 2014
wird jedoch ein Rickgang der Zahl der Biogasanlagen ab 2024 bei gleichbleibender
Gesetzeslage in Deutschland prognostiziert [251]. Die Nutzung dieser Anlagen als

41



2 Literatur

regenerative Kohlenstoffquelle zur Produktion synthetischer Kraftstoffe konnte diesen
Rickgang einschrénken.

Tabelle 2-7: Verfigbare CO;-Emissionen aus biogenen Quellen zur Nutzung im PtF-Prozess.

Bezugsjahr in Klammern

Verfugbares CO; aus... Deutschland Weltweit Literatur
Biomethan / Mt 1,5 (2015) - [252]
Biogas / Mt 10,4 (2015) 46,5 (2018) [252] | [253]
Bioethanol / Mt 0,7 (2020) 74,8 (2018) [254] | [253]
) 12,6 121,3

Das in Europa und insbesondere in Deutschland signifikante biogene COz-Potenzial aus
Biogas verteilt sich auf etwa 17.000 Biogasstandorte [246]. Um dieses Potenzial
auszuschopfen, muss das CO2 vom Biogas getrennt werden. In Deutschland wird dies derzeit
in 216 Biogasaufbereitungsanlagen von insgesamt 10.000 Biogasanlagen durchgefithrt [255],
welche im Durchschnitt groler sind als die Biogasanlagen ohne Aufbereitung [245]. Das
gewonnene Methan wird in das Erdgasnetz eingespeist, wahrend das abgetrennte CO: in die
Atmosphére freigesetzt wird und wéire somit stattdessen fiir die synthetische
Kraftstoffproduktion verfiigbar, siehe Zeile ,Biomethan® in Tabelle 2-7. Die Trennung erfolgt
mit den in etablierten Technologien der Amin- oder Druckwasserwische, Membranprozessen
oder Druckwechselabsorption [256]. Dabei eignet sich die Druckwasserwische nicht fiir die
Anwendung im PtF-Konzept, da das Losungsmittel Wasser mit Luft regeneriert wird um das
COz zu l6sen und somit ein Abgas mit einem COz-Gehalt von nur 14-22 Vol.-% entsteht [257].
Die gegeniiber der Abtrennung aus Industriequellen neue Technologie der
Druckwechseladsorption wird im Anhang in Abbildung A-4 vorgestellt.

Das grundsatzliche ProzessfliefSbild einer solchen CO2-Abtrennung aus Biogasanlagen zeigt
Abbildung 2-17 (Teil i). Nach dem Verlassen des Fermenters wird das Biogas (a) in zwei
Strome, (b) und (c), aufgeteilt. Strom (b) wird zu einem Blockheizkraftwerk (BHKW) geleitet,
um die notwendige Wérme fir den Fermenter zu liefern und Strom fir das lokale Netz zu
erzeugen. Strom (c) wird in Methan (d) und Kohlendioxid (e) aufgespalten, die dann fiir
Power-to-Fuel-Anwendungen zur Verfiigung stehen wiirden. Laut der Fachagentur fiir
Nachwachsende Rohstoffe in Deutschland (FNR) [258] betragt das Verhaltnis zwischen dem
Wairmebedarf des Fermenters Qf und der Gesamtenergie des produzierten Biogases (Hy) in
etwa ¢y = 0,3. Typische mechanische Wirkungsgrade fiir ein Biogas-BHKW werden von
MAN mit 40 % [259, 260] angegeben und Spitzendriicke mit Methan betriebener Motoren
liegen bei bis zu 160 bar [261]. Wenn mithilfe dieser Zahlen eine Energiebilanz um das BHKW
in Abbildung 2-17 (Teil ii) gezogen wird, zeigt sich, dass der zur Separation gehende
Biogasstrom (c) signifikant auf nur 50% des urspringlichen Biogasstroms (a) aus dem
Fermenter reduziert wird. Dieser Zusammenhang ist fir unterschiedliche
Warmebedarfsverhaltnisse ¢ in der unteren Grafik in Abbildung 2-17 (i) dargestellt. Auf der
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linken Achse ist das Enthalpieverhiltnis von Strom (b) zu (a) angegeben. Mit steigendem cf
von 0,1 auf 0,5 steigt die Menge des Biogases, die im BHKW verbrannt werden muss, von 17
auf 83 % des gesamten produzierten Biogases. Auf der rechten Achse ist die sich ergebende
Menge an Kohlenstoff fir mogliche PtF-Anwendungen in orange dargestellt. Dabei wird nicht
nur das COgz, sondern auch der Kohlenstoff im Methan beriicksichtigt, welcher nach der
Verbrennung ebenfalls als CO2 vorliegt. Je nach Wéarmebedarf des Fermenters wéren nur 7-
33 % der produzierten biogenen Kohlenstoffatome fiir eine Power-to-Fuel-Nutzung
zugénglich. Dies ist erneut in Abbildung 2-17 ( Teil iii) visualisiert. Von der Gesamtmenge des
Kohlenstoffs im Biogas (100 %) sind bei dem typischen Warmebedarfsverhaltnis von ¢; = 0,3
nur 20% (e=0,2) fiir eine mogliche PtF-Nutzung verfigbar.
(i) (i)
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Abbildung 2-17: Status quo der Nutzung von CO; aus Biogasanlagen zur PtF-Anwendung [262]:
(i) Prozessfliefbild einer Biogasaufbereitungsanlage, (ii): Energiebilanz des
Blockheizkraftwerkes (engl. Combined Heat and Power, CHP) mit resultierender
Abhéngigkeit des Verhéltnisses der Enthalpiestrome b zu a und der verfiigbaren
Kohlenstoffatome zur PtF-Nutzung von Warmebedarfsverhaltnis cf; (iii) graphische
Kohlenstoffbilanz fiir ¢ =03

Die geringe Anzahl von Biogasaufbereitungsanlagen hat im Gegensatz zur Gesamtmenge der
Biogasstandorte wirtschaftliche Griinde. Sahota et al. [263] ermitteln eine Mindestkapazitit
von Biogasaufbereitungsanlagen von 200 Nm®/h an Biogas, unterhalb derer Aufbereitungs-
anlagen nicht wirtschaftlich betrieben werden kénnen. Der Grund hierfiir sind die von Beil
und Beyrich [264] und Bauer et al. [265] berichteten, signifikanten Skaleneffekte der
Investitionskosten bei Biogasaufbereitungsanlagen zwischen den Biogaskapazitaten von 250-
500 Nm®/h. Die durchschnittliche elektrische Leistung einer Biogasanlage in Deutschland
betrdgt etwa 500 kW [245]. Zur Erzeugung dieser Leistung wird ein Biogasvolumenstrom von
208 Nm*/h benétigt, wenn von einem mechanischen Wirkungsgrad von 40 % fiir das BHKW
[259] und einem Energiegehalt eines typischen Biogases von 6 kWh/Nm?® [258] ausgegangen
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wird. Eine durchschnittliche Biogasanlage ist daher zu klein fiir eine wirtschaftlich rentable
Biogasaufbereitung. Dies fithrt dazu, dass das CO2 aus den meisten Biogasanlagen fiir Power-
to-Fuel-Anwendungen nicht direkt zuginglich ist und das Biogas daher in einem BHKW
verbrannt wird, um Strom und Warme zu erzeugen.

Zusammenfassend kann fir die Kohlenstoffquelle Biomasse fir PtF-Anwendungen
festgehalten werden, dass global Bioethanol eine zwar begrenzte, dafiir einfach zu
erschliefende Quelle darstellt. In Deutschland stellt dagegen die Biogasproduktion die grofite
biogene Kohlenstoffquelle dar, wobei die weite Verteilung und damit geringe CO2-Mengen je
Quelle eine Herausforderung fiir eine wirtschaftliche Separation darstellt.

2.5.3 COz-Abtrennung aus der Luft

Nach Hepburn et al. [15] befanden sich im Jahr 2017 in etwa 3.105 Gt an Kohlenstoff in Form
von CO: in der Atmosphére, basierend auf der damaligen CO2-Konzentration von 405 ppm.
Somit kann gegeniiber den anderen beiden diskutierten Kohlenstoffquellen von einem
unbegrenzten Potenzial fir PtF-Anwendungen ausgegangen werden. Die Herausforderungen
an dieser potenziellen CO2-Quelle sind primar die geringe Konzentration, sowie zusatzlich
die vorhandene Luftfeuchtigkeit und der Betrieb bei Umgebungsdruck [266]. Technologien,
welche sich auf eine solche Abtrennung spezialisiert haben, werden unter dem Begriff Direct
Air Capture (DAC) zusammengefasst [267]. Zum Vergleich des COz-Abscheidungsaufwandes
der unterschiedlichen Technologien bietet sich als Bezugspunkt die thermodynamisch
minimale Arbeit W,,;, zur Abtrennung eines aus zwei Komponenten bestehenden

Gasgemisches an. Dieser Trennaufwand entspricht der freien Reaktionsenthalpie Ag [268]:

p° 1
Wmin=Ag=R-T-ln<—>=R-T-ln(Y) Gl. 2-8
i

pi
Abbildung 2-18 zeigt die in Gl 2-8 definierte minimale Trennarbeit in Abhéingigkeit des
Volumengehalts X¢,. Fiir einen Volumengehalt von 0,0004 (~ Umgebungsluftkonzentration
von 400 ppm) ergibt sich eine minimale Trennarbeit von 433 MJ/tcoz. Demgegeniiber belauft
sich die Trennarbeit fiir einen Volumengehalt von 0,1 (typische Rauchgaskonzentration) auf
etwa 127 MJ/tco2. Somit muss zur Abtrennung von CO: aus der Umgebung aus
thermodynamischer Sicht etwa die 3,4-fache Energie gegentiber der Abtrennung aus einer
Rauchgaskonzentration von 0,1 aufgebracht werden, obwohl die Konzentration um den
Faktor 250 geringer ist. Um den realen Energieverbrauch, bestehend aus einem Warmebedarf
Ag:n, und einem elektrischen Energiebedarf 4g,;, mit dem thermodynamisch minimalen ins
Verhiltnis zu setzen, kann ein Wirkungsgrad definiert werden [269, 270], welcher im

Folgenden als DAC-Wirkungsgrad 1p ¢ bezeichnet wird:

Noac = Agmin (XCOZ) Gl 2-9
Agin + Ager
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Abbildung 2-18: Minimale Trennarbeit Ag,,;, in Abhangigkeit des Volumengehaltes an CO:z X,
fiir T = 293 K (eigene Darstellung)

Alle Verfahren zur Abtrennung von CO: aus der Atmosphére vereint ein grundsétzlich
gleiches Vorgehen, welches aus drei Schritten besteht [257, 266], wie in Abbildung 2-19
gezeigt. Jeder dieser Schritte ist nach Ping et al. [271] mit einer besonderen technologischen
Herausforderung verbunden. Zunéchst muss das in der Luft vorhandene CO:2 mit dem
Sorbens in Kontakt gebracht werden. Diese Kontaktierung ruft einen massiven Luftbedarf
hervor. Im Ab-, bzw.- Adsorptionsschritt stellt die selektive Bindung des CO: die
technologische Herausforderung dar. Zuletzt muss das gebundene CO:2 mit moéglichst
geringem energetischen Aufwand im Regenerationsschritt gelost werden. Im Folgenden wird
auf die drei Schritte, inklusive den jeweiligen technologischen Herausforderungen

eingegangen.

| |

Technical challenges
I I

[vdp CO,+ A - ACO, ACO, - A + CO,
Huge air Selective Energy efficient
demand binding of CO, desorption

Abbildung 2-19: Die drei Schritte und technologischen Herausforderungen der DAC-Technologie
nach Ping et al. [271]

Kontaktierung

Der erste Schritt der Abtrennung ist die Kontaktierung des Sorbens mit der Umgebungsluft.
Aufgrund der in der Umgebungsluft extrem niedrigen Konzentration muss hierfiir ein
massiver Luftstrom transportiert werden. Soll eine Tonne CO: aus der Atmosphire
abgetrennt werden, miissen mindestens 1.625t Luft bei einer COz-Konzentration von
cco2=405 ppm bewegt werden, was einem Volumen von ca. 1,3 x10° m® Luft entspricht. Dieser
Volumenstrom muss eine vom Sorbens abhéngige Druckdifferenz iiberwinden. Die Firma
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Global Thermostat (GT) hat hierfir einen Wabenkatalysator mit einer geringen
Druckdifferenz von 150 Pa entwickelt [271]. Weiterhin gibt GT einen Luftbedarf von 3.000 t
pro Tonne CO: an, was einer Abtrennrate von Awgg, = 55 % betragt. Wird zusétzlich der
Wirkungsgrad von Industrieventilatoren von etwa nyen: = 50 % [272] berticksichtigt, ergibt
sich allein fiir die Transport der Luft ein Energiebedarf von 736 MJ/tcoz, siehe Gl 2-10. Eine
Visualisierung dieses Zusammenhangs ist in Abbildung A-5 im Anhang dargestellt.

3

1,3 105 T2t 150 pq Gl 2-10
w _ Viuge * Dbvent _ tco2 ~ 736ﬂ =204 KWh .
el,Vent Mo Trent 0,55-0,5 tcoz tco2

Die Kontaktierung ist nach Bui et al. [227] ebenfalls hauptverantwortlich fiir den
Flachenverbrauch von DAC-Anlagen. Dieses ist ein bereits in unterschiedlichen Studien
betrachtetes Kriterium [257, 273, 274]. Tabelle 2-8 zeigt die publizierten Werte, welche von
0,05 km?*/Mt*a nach Angaben von Global Thermostat (GT) iber 1,54 km*/Mt*a nach
Roestenberg et al. [275] der Firma Antecy bis hin zu 2 km?*/Mt*a von Climeworks variieren.
Bei letzterem Wert ist allerdings bereits die regenerative Warmeerzeugung mitberticksichtigt.
Ausgehend von diesem Wert, wire fir die gesamten globalen anthropogenen COs-
Emissionen von aktuell 37 Gt [276] eine Flache von etwa 74.000 km* notwendig. Zum
Vergleich: Das flichenméaflig grofite deutsche Bundesland Bayern weist eine Fliache von ca.
70.500 km? auf [277]. Daraus folgt, dass die DAC-Technologien einen signifikanten
Flachenverbrauch aufweisen, dieser aber im Vergleich zum Energiebedarf der Technologie
nicht als der entscheidende Faktor angesehen werden kann. Zu beachten ist, dass der
Flachenverbrauch zur Herstellung der bendtigten elektrischen Energie noch nicht
beriicksichtigt ist.

Tabelle 2-8: Spezifischer Flachenverbrauch der DAC-Technologien

Climeworks! Climeworks? GT! Antecy!
Spez. Flachenbedarf 0,1 2 0,005 1,54
(km?/Mt"a] [257] [257] [257] [275]

! ohne Warmebereitstellung; 2 mit Warmebereitstellung

Ab/ Adsorption

Die Bindung des Kohlendioxids an das jeweilige Sorbens kann mithilfe von Absorption in
wissrigen Losungen oder durch Adsorptionsprozesse an Feststoffen stattfinden [278]. Die
Ab- oder Adsorptionsmittel konnen anorganische Chemisorbtionsmittel, Zeolithe oder auf
Tragermaterial aufgebrachte organische Sorbentien, z.B. Aminverbindungen sein [266]. Die
unterschiedlichen Eigenschaften dieser Sorbentien sind in Goeppert et al. [266] und Choi et
al. [279] detailliert gegeniiber gestellt.

Bei Absorptionsprozessen geht Kohlendioxid eine chemische Verbindung mit wéssrigen
Lésungen von Natrium-, Kalium- oder Calciumhydroxid zu deren jeweiligen Carbonaten ein
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[273]. Die dadurch entstehende starke Bindung des CO: stellt nach Yang et al. [280] eine
Herausforderung der Absorptionstechnologie dar. Die notwendige Regeneration mithilfe
hoher Temperaturen wird im nichsten Abschnitt vorgestellt.

Bei Adsorptionsverfahren geht CO; eine Oberflichenbindung mit dem jeweiligen Sorbens ein
[281]. Dabei zeichnet sich ein geeignetes Sorbens durch eine hohe CO3-Aufnahmekapazitit
und Selektivitit, eine guten Stabilitat gegeniiber Verschleif3, Stoflen, Oxidation und hohen
Temperaturen, geringem Energieaufwand wahrend der Regeneration und schneller Ad- und
Desorptionskinetik aus [280]. Nach Sanz-Perez et al. [278] sind dabei jeweils Sorbentien,
welche mit CO; eine chemische Bindung (Chemisorption) eingehen aufgrund hdoherer
Selektivitat und Aufnahmekapazitat besser geeignet, als rein auf physikalischer Bindung
(Physisorption) basierende Materialen, wie Zeolithe oder Aktivkohle. Breit angewendet zur
Chemisorption werden (Poly)Amine, welche CO; in Form von Carbamaten binden [282];

siehe Gl. 2-11:
Gl 2-11

CO, + 2RNH, & RNHCOO™ + RNH;"
Durch die Aufbringung von zu Chemisorption geeigneten Stoffen auf zu Physisorption
geeignete Tragermaterialen wie Zeolithe und Harze [279], sowie erneuerbare Rohstoffe wie
Nanozellulose [282, 283] kénnen nach Yang et al. [280] beide Effekte kombiniert und somit
hoéhere CO2-Aufnahmekapazititen erreicht werden. So zeigen Li et al. [284] dass bei einem
bereits breit angewendeten amin-funktionalisierten Adsorptionsmaterial, welches aus N-(2-
aminoethyl)-3-aminopropylmethyldimethoxysilan (APMDS) auf nanofibrillierter Zellulose
besteht, Chemi- und Physisorption in etwa gleichem Mafle zur COz-Aufnahmekapazitat
beitragen. Dies ist im Verlauf der Adsorptionsisothermen in Abbildung 2-20 festgehalten. Bei
einem Umgebungsdruck von 100 kPa und einer Temperatur von 25 °C betréagt die Kapazitat
bei vollstandiger Sittigung des Adsorbens 1,91 molcoz/kgadsorbens [284].

g 2
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Abbildung 2-20: Adsorptionsisotherme  (Total) bei 25°C  des  amin-funktionalisierten
Adsorptionsmaterials APMDS nach Li et al. [284]. Diese ergibt sich aus der Summe
der Chemi- und Physisorption
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Yang et al. [280] geben eine Ubersicht der aktuell untersuchten Adsorptionsmaterialien zur
Abtrennung aus der Luft an. Die zusammengestellten Daten sind in Abbildung 2-21
dargestellt. Aufgetragen sind die Aufnahmekapazititen nach mehreren Adsorptions- und
Desorptionszyklen (working capacity) einer Bandbreite wissenschaftlicher Studien [283, 285-
291]. Die Aufnahmekapazitit variiert dabei von 0,33 [289] bis 2,86 [288] molcoz/kgadsorbens.

Weitere Einflussparameter auf die Aufnahmekapazitit ist die vorherrschende
Luftfeuchtigkeit. Insbesondere bei Luftfeuchtigkeit unter 20 % zeigt Wurzbacher [292] einen
deutlichen Riickgang der Aufnahmekapazitat von amin-funktionalisierten Adsorbern von bis
zu 50 %. Diese Beobachtung wird von Untersuchungen von Sujan et al. [285] und Elfving et
al. [293] bestdtigt. Grund hierfiir ist, dass im Vorhandensein von Wasser nicht nur Carbamate
nach Gl 2-11, sondern auch Bikarbonate gebildet werden kénnen, wodurch pro Aminogruppe
mehr COz gebunden werden kann [278]. Gleichzeitig erhdht sich mit der Luftfeuchtigkeit in
deutlich hoherem Ausmafl die Ko-Adsorption von Wasser und somit der
Regenerationsaufwand [280]. Dies zeigt auch Wurzbacher [292], der fiir ein amin-
funktionalisiertes Sorbens (APDES-NFC-FD) bei 20 °C einen Anstieg der Wasseraufnahme um
406 % von 0,94 auf 4,76 moluz0/kgadsorbens bei einer Erhohung der relativen Luftfeuchtigkeit
von 20 % auf 80 % angibt. Im gleichen Intervall steigt die COz-Aufnahmekapazitat dagegen
nur um 66 % von 0,39 auf 0,65 molcoz/kgAadsorbens-

Die Ab- bzw. Adsorption lauft bei Umgebungsbedingungen exotherm ab, wobei die
freiwerdende Wérme nicht genutzt wird. Daher ruft dieser Schritt keinen direkten
Energieaufwand hervor [281]. Indirekt wird jedoch durch die jeweilige Aufnahmefahigkeit
der Regenerationsaufwand beeinflusst, worauf im néachsten Abschnitt eingegangen wird.
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Abbildung 2-21: Auflistung der analysierten CO.-Aufnahmekapazititen (COz-capacity) in der
wissenschaftlichen Literatur nach mehreren Adsorptions-/Desorptionszyklen [280].

Die Daten entstammen den Quellen [283, 285-291].
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Regeneration

Als letzter Schritt benétigt die Regeneration des Sorbens thermische und/oder elektrische
Energie und ist abhiangig vom gewéhlten Ab- oder Adsorptionsprozess [294]. Daher wird im
Folgenden getrennt auf die beiden DAC-Varianten eingegangen.

Das im Absorptionsmittel chemisch gebundene CO2 muss innerhalb der
Absorptionsverfahren durch mindestens eine endotherme Riickreaktion erneut freigesetzt

werden. Als Anwendungsbeispiel zeigt Abbildung 2-22 die Prozessskizze nach Keith et al.
[229]. Im Air Contactor wird das in der Umgebungsluft enthaltene CO: mit geldstem
Kaliumhydroxid zu Wasser und Kaliumkarbonat umgesetzt. Im Pellet Reactor reagieren
Kaliumkarbonat und Kalziumhydroxid zu Kaliumhydroxid und Kalziumkarbonat (feste
Pellets). Kaliumhydroxid wird wieder zum Air Contractor zuriickgefihrt. Der
Regenerationsschritt erfolgt im Anschluss unter Warmezufuhr bei ca. 900 °C im Calciner. Hier
entsteht aus Kalziumkarbonat Kalziumoxid und CO2. Der letzte Schritt besteht aus der
Reaktion von Wasser mit Kalziumoxid zu Kalziumhydroxid im Slaker. Vorteil dieses
Verfahrens ist die aus der Papierindustrie bekannte und ausgereifte Technik der Kalzinierung.
Dadurch ist im gesamten Prozess nur die Kontaktierung der Umgebungsluft mit dem
Abtrennmedium  (Schritt 1) ein neues Verfahren. Nachteilig ist die fir den
Kalzinierungsprozess bendtigte hohe Temperatur von ca. 900 °C, sowie der hohe
Wasserbedarf des Systems. Aufgrund des wissrigen Losungsmittels und des hohen
Durchsatzes mit Umgebungsluft belauft sich der Wasserverlust durch Verdunstung auf 4,7-
9 tHz0/tcoz bei Umgebungstemperaturen von 20-30 °C und 64-35% relativer Luftfeuchte [229].
Daher ist dieses Abtrennungsverfahren an Standorten mit geringer Verfiigbarkeit von
Wasser, wie z.B. Wiistenstandorte, nicht geeignet. Erste kommerzielle Anlagen, welche nach
diesem Konzept mit Kaliumhydroxid betrieben werden, bietet die Firma Carbon Engineering
an [295]. Die Firma selbst betreibt zur Demonstration und Entwicklung des Verfahrens eine
Pilotanlage in Kanada mit einer Kapazitat von 365 t/a [229].

KOHqaq Calciner co,
CaC03(S)
¥
CaO(S) + COZ

178.3 kd/mol
Air Contactor Pellet Reactor J
)

C0y(g) + 2KO0H(qq) 2KOH(qq) + CaCOss
4

Slaker
Hy00) + K3C03(4q) K;C03(qq) + Ca(OH) 5

-95.8 kJ/mol -5.8 kJ/mol

CaO(S) + H2 O(Z)

\
Ca(OH) 55
-63.9 kd/mol

Abbildung 2-22: Absorptionsprozess zur Abtrennung von CO; aus der Umgebungsluft nach Keith et
al. [229].
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Die Regeneration in Adsorptionsprozessen erfolgt mithilfe einer Kombination aus
Temperatur- und/oder Druckwechseladsorption [280]. Als Anwendungsbeispiel zeigt

Abbildung 2-23 ein moégliches Schema und den qualitativen Verlauf der wichtigsten
Kenngroflen des Desorptionsschrittes eines Druckwechseladsorptionsverfahrens mit
kombinierter Wasserdampfzugabe, welches so von der Firma Climeworks angewendet wird
[296, 297]. Diese Firma betreibt seit 2017 eine DAC-Anlage mit 900 t/a in der Schweiz und
eroffnete 2021 eine zweite kommerzielle Anlage in Island mit einer Kapazitat von 4.000 t/a
[298]. Das System (Abbildung 2-23, links) besteht aus einem beheizbaren Gehduse, indem der
Sorbens eingebracht ist. Weiterhin sind eine Wasserdampfbereitstellung, sowie ein
Kondensator implementiert. Zur Regeneration kann das Gehéduse evakuiert werden. Nach
Sattigung des Sorbens mit CO: erfolgt der Desorptionsprozess in sieben Schritten, siehe
Abbildung 2-23 rechts. Dieser bestimmt maf3geblich den Energiebedarf. Nach der
Evakuierung des Gehduses auf ca. 200 mbar wird das System auf ca. 60 °C aufgewérmt (Pre-
heat). Dabei desorbiert bereits ein Teil des mit dem CO2 adsorbierten Wasser aus der
Umgebungsluft. Im Anschluss wird durch Wasserdampfzugabe der im System befindliche
Sauerstoff ausgespult (Pre-Purge). Dieser wiirde im weiteren Verlauf bei hdoheren
Temperaturen zur Oxidation des amin-funktionalisierten Adsorbens fithren. Zudem kann im
Anschluss das CO2 aus dem Abgas des Systems durch Kondensation des Wasserdampfes in
hoher Reinheit gewonnen werden. In der anschlieenden Phase Temperature Swing under
Vaccum erfolgt die erste Desorption des CO2 und des Wassers aus der Umgebungsluft durch
eine Temperaturerhohung auf etwa 110 °C. Eine weitere Desorption des CO2 kann durch
Wasserdampfzugabe erreicht werden. Durch den eingebrachten Wasserdampf sinkt der
Partialdruck des COz, wodurch weiteres CO2 desorbieren kann (Steam purge und vacuum).
Um die Desorptionsenthalpie auszugleichen muss dem Gehduse Warme zugefithrt werden.
Die Desorptionsrate liegt abschlieffend bei etwa 1 mmol CO: pro eingebrachten Gramm
Sorbens [296]. Somit liegt die Aufnahmekapazitit im Mittelfeld der in Abbildung 2-21
dargestellten Werte. Innerhalb der letzten beiden Schritte Cooling und Re-pressurization wird
das System wieder auf Umgebungstemperatur und —druck gebracht.

Nach Abbildung 2-23 wird somit innerhalb der Desorptionsschritte insbesondere thermische
Energie zur Aufheizung des Gehduses und des Sorbens, sowie zur Aufbringung der
Desorptionsenthalpie von CO2 und Wasser benétigt. Gleichzeitig folgt nach der Desorption
eine Kiithlphase, in welcher das Gehéduse auf Umgebungstemperatur gebracht wird. Ping et al.
[271] zeigen hierfuir ein Warmeintegrationskonzept auf, welches im Adsorptionsprozess der
Firma Global Thermostat Verwendung findet. Die Firma ist seit 2010 aktiv und betreibt
seitdem eine 1.000 t/a Demonstrationsanlage. Eine 2018 angekiindigte, kommerzielle Anlage
mit 4.000 t/a wurde bisher allerdings nicht final umgesetzt [299]. Der Prozess nutzt genau wie
in Abbildung 2-23 aufgezeigt ein mit einem amin-funktionalisierten Sorbens bestiicktes
Gehause, welches zur Desorption evakuiert und mit Wasserdampf beaufschlagt wird. Die
abweichende Wirmeintegration ist schematisch in Abbildung 2-24 dargestellt. Der
vollstandig desorbierte Adsorber I wird gekiihlt, indem Wasser bei einer Siedetemperatur T
eingespritzt wird. Dieses Wasser verdampft und kiihlt dabei den Adsorber. Darauthin wird
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der entstandene Dampf in den zu heizenden Adsorber II gefithrt, indem der Dampf
kondensiert und dabei den Adsorber aufheizt. Dabei muss sowohl fiir die Verdampfung des
Wassers im Adsorber I als auch fir die Kondensation im Adsorber II eine minimale

Temperaturdifferenz beachtet werden.
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Abbildung 2-23: Schema und qualitativer Verlauf der wichtigsten Kenngréflen des
Adsorptionsverfahrens (nach [296])

Adsorber | Adsorber ||
(Cooling) (Heating)
T.
Steam Steam @ s Steam

Water @ T, | Water

1

Abbildung 2-24: Wairmeintegration nach Ping et al. [271] durch Verdampfen von Wasser bei
Desorptionsdruck im zu kithlenden Adsorber I und anschliefende Kondensation

dieses Dampfes im zu heizenden Adsorber II
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2.5.4 Gegeniiberstellung der Energiebedarfe der CO2-Abtrennung

Die letzten drei Unterkapitel zeigten jeweils die Potenziale und die Abscheidungs-
technologien der drei moglichen COz-Quellen fiir eine PtF-Anwendung. Aus Abbildung 2-25
wird nun ersichtlich, mit welchem energetischen Aufwand Aey, die Abscheidung von CO2
je nach Quelle und Technologie verbunden ist. Hierzu wurde eine Literaturrecherche zu
aktuellen Energieaufwanden Aecg, der drei Quellen durchgefithrt. Die genauen Zahlenwerte
sind dabei zusammen mit der verwendeten Literatur [224, 229, 232, 238, 239, 243, 257, 270,
271, 275, 300] in Tabelle A-4 im Anhang aufgefiihrt. Aufgetragen sind die minimal und
maximal recherchierten COz-Abscheideaufwénde, welche sich jeweils in einen elektrischen
(Aecpy, ¢1) und einen thermischen (Aecpy, ¢n) Energiebedarf aufteilen. Aus Abbildung 2-25
konnen unterschiedliche Riickschliisse getroffen werden. Zunéchst zeigt die Abtrennung von
CO2 aus Biogas den geringsten Energiebedarf auf, gefolgt von Industriequellen und der
Abtrennung aus der Luft. Dies ist durch den héchsten CO2-Gehalt innerhalb des Biogases zu
begriinden. Der Unterschied ist besonders beim Vergleich von Aecp, zwischen Biogas und
Industriequellen ersichtlich. Die gleichen Abscheidungstechnologien Aminwésche mit
Monoethanolamin (MEA) und Membranabtrennung zeigen jeweils fiir Biogas insbesondere
niedrigere elektrische Energieaufwinde auf. Dies ist durch den geringeren
Kompressionsaufwand bei héherer CO2-Konzentration begriindet, vergleiche Anhang A. Die
Druckwechseladsorption (engl. Pressure Swing Adsorption: PSA) weist mit einem Mittelwert
von 0,7GJ/tcoz den geringsten absoluten Energieaufwand auf. Unter den
Abtrennungsmoglichkeiten aus der Umgebungsluft gehoren die Technologien von
Climeworks, Global Thermostat und Antecy zu den Adsorptionsverfahren und das Konzept
von Carbon Engineering zu den Absorptionsverfahren. Diese weisen jeweils mit 4,6-
8,5 GJ/tcoz einen deutlich hoheren thermischen als elektrischen (0,7-1,8 GJ/tcoz)
Energieaufwand auf. Hierbei muss hervorgehoben werden, dass das Temperaturniveau im
Fall der Absorptionsprozesse um ein Vielfaches hoher liegt mit 900 °C gegeniiber den
Adsorptionsprozessen bei 80-130 °C, vergleiche Tabelle A-4. Die letzte DAC-Technologie in
Abbildung 2-25 zeigt eine von Krekel et al. [270] berechnete Alternative, welche einen
geringen Warmebedarf von nur 2,2 GJ/tcoz bei 130 °C, dafiir einen hoheren elektrischen
Energieaufwand von 3,7 GJ/tcoz aufweist. Letzterer ergibt sich aus der Nutzung eines
Zyklons, welcher das Amin-basierte Sorbens, von einem Tragergas trennt.

Zusammenfassend zeigen die aufgefiihrten Daten in Abbildung 2-25, dass je nach Quelle und
Technologie, der CO2-Abscheidungsaufwand stark variiert. Somit wird auch der Einfluss der
Abscheidung auf den Gesamtwirkungsgrad der Methanolsynthese nach Forschungsfrage 1
einer grofien Bandbreite unterliegen. So entspricht mit der notwendigen Menge an COz von
1,378 kgcoz pro Kilogramm Methanol, der Abtrennungsaufwand der Druckwechselabsorption
mit Biogas [300] nur 5% des unteren Heizwertes von Methanol (19,9 MJ/kg), beim Verfahren
nach Antecy [275] dagegen 75%. Im folgenden Kapitel wird auf die publizierten und
prognostizierten Abtrennkosten der diskutierten CO2-Quellen eingegangen.
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Abbildung 2-25: Literaturrecherche zum Abtrennungsaufwand von Technologien zur Separation von
CO; aus den Industrie- und Biogasquellen, sowie der Umgebungsluft. Die
Zahlenwerte sind in Tabelle A-4 im Anhang inklusive der Literaturverweise
aufgefiihrt.

2.5.5 CO2-Abscheidekosten

Neben den bereits in Kapitel 2.2 vorgestellten Kosten der Wasserstoffbereitstellung hat nach
Kreidelmeyer et al. [301] ebenfalls das zweite Edukt Kohlendioxid einen signifikanten Einfluss
auf die synthetische Kraftstoffproduktion. Die COz-Abtrennkosten der Industriequellen
werden in Brynolf et al. [99] und der IEA [302] zwischen 50-150 €/t angegeben. Dabei spiegeln
diese Kosten insbesondere die der etablierten Aminwasche wider. Zur Bereitstellung des CO:
aus Biogasanlagen geben Adler et al. [300] Kosten zwischen 0,66-2,33 ct/kWhp, Biogas an,
wobei der Grof3teil der Anlagen bei CO2-Abscheidungskosten zwischen 0,7-1,5 ct/kWhgo
liegen. Werden die Kosten der CO2-Abscheidung als CO2-Preis der Biogasanlage definiert,
ergibt sich somit bei einem angenommenen Methangehalt von 50 Vol.-% CO:2-
Abscheidungskosten zwischen 28-140 €/tcoz, wie Abbildung 2-26 zeigt.

Neben Biogas sind insbesondere global Bioethanolanlagen nach Tabelle 2-7 ebenfalls wichtige
biogene COz-Quellen. Die Kosten fiir die Abtrennung von CO: aus der Ethanolproduktion
sind gering, da die Gasphase im Fermenter nahezu vollstandig aus Kohlendioxid besteht und
daher keine Aufbereitung bendétigt [249, 303]. Fuss et al. [304] geben in einer
Zusammenstellung der in der wissenschaftlichen Literatur diskutierten Kosten fiir die CO2-
Abtrennung der Bioethanolherstellung Kosten von 20-175 US$/tcoz an. Dabei wird teilweise
auch das wihrend der Verbrennung der biologischen Reststoffe der Gérung entstehende CO:
aus dem Rauchgas abgetrennt, was zu hoheren Kosten fithrt. Wird nur das CO; aus dem
Fermenter abgetrennt, fallen allein die Kosten fiir eine Kompression und den notwendigen
Druck der Methanolsynthese an [303]. Die Firma cropEnergies gab auf Anfrage einen CO2-
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Preis aus der Ethanolherstellung von 75-120 €/t an, inklusive Reinigung, Verfliissigung und

Transport.
HHV: higher heating value  Methane content: 50 Vol.-%
HHV Biogas: 5.5 kWh/m? Pcoz = 1,976 kg/m?
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Abbildung 2-26: Berechnete CO.-Preise in €/t (Ordinate) fiir den gesamten Bereich der in Adler et al.
[300] angegebenen COz-Abscheidungskosten fiir Biogasanlagen, inklusive des
angegebenen typischen Intervalls von 0,7-1,5 ct/kWhg,

Die Diskussion der entstehenden Kosten fiir die Abtrennung von CO2 aus der Atmosphére
findet aktuell in der wissenschaftlichen Literatur und in Studien statt [257, 271, 273, 274, 278,
305]. Beispielsweise berechnen Fasihi et al. [274] auf Grundlage von
Herstellerankiindigungen und Prognosen fiir den Verlauf der Stromgestehungskosten von
Wind und PV die resultierenden DAC-Produktionskosten. Mit einem elektrischen
Energiebedarf von 0,9 GJ/t und einem Wérmebedarf von 6,3 GJ/t (vergleiche Abbildung 2-25)
ergeben sich 222 €/tcoz. Dabei belaufen sich die Kapitalkosten der Niedertemperatur-DAC auf
730 €/tcoz*a. Entfallen die Kosten des Waiarmebedarfs durch die Integration von
Uberschusswirme eines weiteren Prozesses, fallen die DAC-Kosten auf 133 €/tcoz. Weiterhin
werden Prognosen fiir die Jahre 2030-2050 erarbeitet, wobei die Preispanne von 60-141 €/tco2
fiir 2030 unter ,Beispiel aus der wissenschaftlichen Literatur” in Tabelle 2-8 angegeben ist.
Die Tabelle beinhaltet weiterhin die in von den im Bereich der DAC-Technologie aktiven
Firmen angekiindigten Zielwerte, wobei auf einer Konferenz im Jahr 2020 ein allgemeiner
Zielpreis von 100 €/tcoz diskutiert wurde [306]. Anhand der aufgefithrten Spannweite der
diskutierten Daten innerhalb der wissenschaftlichen Literatur ist die aktuell noch hohe
Unsicherheit beztiglich der zukiinftigen Abternnungskosten fiir DAC abzulesen.
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Tabelle 2-9: Ubersicht der DAC-Produktionskosten, Angaben in €/tco; mit angenommenem
Wechselkurs von $=€

Ankiindigungen und Prognosen der DAC-Firmen

Climeworks Global Thermostat Carbon Engineering
Heute 500-600 [307] 150 [308] -
Prognose / Zielwert 100 [306] 50 [309] 94-232 [229]
Beispiele aus der wissenschaftlichen Literatur
Fasihi et al. Broehm et al. Krekel et al. Lackner und
[274] [273] [270] Azarabadi
[310]

Heute 133-289 100]200|550% 792 500
Prognose (Jahr) 60-141 (2030) 40|90|140° - 100 (2030)

a: ,near-term®: optimistisch, realistisch, pessimistisch
b: Jong term®: optimistisch, realistisch, pessimistisch

2.5.6 Zwischenfazit der CO2-Bereitstellung

Nach der Vorstellung der Potenziale, Abtrenntechnologien und den damit verbundenen
Kosten der drei CO2-Quellen fasst Tabelle 2-10 die Haupterkenntnisse der vorangegangenen
Unterkapitel zusammen. Beziiglich der Verfiigbarkeit von CO2 schneiden insbesondre die
Industrie und DAC sehr gut ab, da die prozessbedingten Industrieemissionen in Deutschland
mit 44 Mt eine signifikante Quelle darstellen und die Abtrennung aus der Luft als unbegrenzt
angesehen werden kann. Biomasse als Quelle weist insgesamt ebenfalls ein gutes Potenzial
auf, welches allerdings dezentral und weit verteilt ist. Die Energieverbrduche der
vorgestellten Abscheidetechnologien korrelieren mit der CO2-Konzentration der jeweiligen
Quelle. So weist eine Druckwechseladsorption (PSA) eines Biogases im besten Fall nur 0,7 GJ/t
auf, wohingegen die Abtrennung von COz aus der Luft bis zu 11 GJ/t hervorrufen kann. Die
technologische Reife der Quellen ist mindestens auf dem Level 6 und damit bereits
fortgeschritten. Industriell wird allerdings aktuell nur die Aminwéasche innerhalb der
Industriequellen und alle drei Abscheidetechnologien der Biogasabtrennung eingesetzt.
Hinsichtlich der Kosten sind fiir die ersten Anwendungen von PtF-Prozessen Biomasse und
Industrieprozesse mit CO2-Kosten von unter 150 €/t vorteilhaft. Wie Tabelle 2-10 aufzeigt,
wird dieses Preisniveau fiir DAC-Technologie ebenfalls bis 2030 prognostiziert. Mit
Beriicksichtigung der jeweiligen Potenziale, ist mit einem Merit-Order-Effekt der COs-
Nutzung zu rechnen. Dabei werden die im Potenzial begrenzteren, aber preisgiinstigeren
Biomassequellen zunéchst genutzt, bevor Industrie und CO2-Abtrennung aus der Luft folgen.
Als letzten Punkt fithrt Tabelle 2-10 den nicht naher erlauterten, aber essentiellen Punkt der
Nachhaltigkeit der COz-Quellen auf. Dabei ist hervorzugeben, dass zur Abtrennung
grundsatzlich nur Strom und Wiarme aus erneuerbaren Energien einzusetzen ist. Bei
Industriequellen ist zusétzlich auf den prozessbedingten Charakter der CO2-Emissionen zu
achten sowie bei Biomassequelle auf Vermeidung von Ausgangsmaterialen, welche in
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Konkurrenz mit der Nahrungsmittelproduktion stehen oder eine hohe Umweltwirkung
aufgrund von Landnutzungsénderung vorweisen.

Tabelle 2-10: Zusammenfassung der Haupterkenntnisse der CO2-Bereitstellung fiir die

Kraftstoffsynthese
Industrie Biomasse CO:z aus der Luft
Sehr gut Gut
. . [iber 44 Mt in D], [bis zu 12 Mt in D],
Verfiigbarkeit standortabhéngig, standortabhéngig, Unbegrenzt
zentral dezentral
Abscheide- Ab/Adsorptlop, PSA, Aminwasche, Ab- und
. Membran, Chilled .
technologien . Membranverfahren Adsorptionsverfahren
Amonia, Oxyfuel
Energieverbrauch ~ Moderat: Niedrig: Hoch:
kombiniert 2,8 (min MEA) - 0,7 (min. PSA) - 5,3 (Global Thermostat) -
/ GJtngel/tcoz 7 (max. Chilled Amonia) 2,6 (max. MEA) 11 (Antecy)
TRL 7-9 9 6-9
Heute:
Niedrig Niedrig Hoch (133-792 €/t)
Kosten .
(50-150 €/t)4 (<< 140 €/t) Perspektive 2030:
Niedrig: (60-141 €/t)
Abhéngig vom Prozess Gut, falls 2. -
Nachhaltigkeit und eingesetzter Generation Biomasse Gut, beim Einsatz

Energie

eingesetzt wird

erneuerbarer Energien

2.6 Okonomische Bewertung von Kraftstoffgestehungskosten

Im letzten Literaturkapitel wird im Folgenden ein Uberblick der aktuellen Méglichkeiten zur
Bestimmung der Kosten synthetischer Kraftstoffe gegeben. Die Anwendung dieser
Grundlagen auf die in dieser Arbeit entwickelte Methodik zur Berechnung der
Produktgestehungskosten wird in Kapitel 3 vorgestellt. Eine wichtige Kenngréfle beim
Kraftstoffpfade
Kraftstoffgestehungskosten (engl. Net Production Costs). Diese hingen von den Kapital- und
Betriebskosten (engl. Capital/ Operational Expenditures: CAPEX/OPEX) der chemischen
Anlage ab [311], siehe Abbildung 2-27. CAPEX und OPEX teilen sich in weitere
Unterkategorien auf, wobei Abbildung 2-27 aufdeckt, dass diese wiederum von den in Rot

Vergleich unterschiedlicher synthetischer sind die

angegebenen Einflussfaktoren abhingen. Dabei bestimmt die Anlageneffizienz (Plant
Efficiency) sowohl maf3geblich die Gréfie der Komponenten und damit die Investitionskosten
(Fixed Capital Investment) als auch den Rohstoff und Materialbedarf (raw materials & utilities).
Letztere héngen ebenfalls von dem jeweiligen Rohstoff und Betriebsmittelkosten ab. Weitere
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direkte, fixe und generelle Betriebskosten kénnen nach Turton et al. [311] in Abhéngigkeit
der Kapitalkosten, der Rohstoff- und Betriebsmittelkosten, sowie den Lohnkosten (operating
labor) bestimmt werden. Fir die weitere Aufteilung in der Betriebskosten-Unterkategorien
wird auf Turton et al. [311], das Kapitel 3.3.3 und die Arbeiten von Otto [75] und Schemme

[50] verwiesen.
Net Production Costs

v
| Capital Expenditures (CAPEX) | | Operational Expenditures (OPEX) |
[
{ }
Fixed Capital Working | Direct OPEX | | Fixed & General OPEX |
Investment Capital |
* Size Plant Raw Materials * Fixed Capital Investment
» Component type Efficiency ] & Utilities * Cost of Operating Labor
» Material 1 * Cost of Raw Materials and Utilities
Material &

—: “Dependent on* Utility Prices
Influencing factors

Abbildung 2-27: Qualitative Darstellung der Abhingigkeit der Produktgestehungskosten (Net
Production Costs) von Kapital- und Betriebskosten auf Basis von Turton et al. [311]
und Towler und Sinnott [312] in Anlehnung an Schemme [50]. Die Einflussfaktoren
(eng. Influencing factors) auf die Hauptkostenkomponenten nach Turton et al. [311]
sind in Rot aufgetragen

Die Investitionskosten koénnen nach Towler und Sinnott [312] sowohl mithilfe von
Skaleneftekte bereits bekannter Prozesse oder iiber eine Bauteilkostenmethode bestimmt
werden. Die erste Variante eignet dabei fiir eine grobe Abschitzung der Investitionskosten,
ist mit einer Genauigkeit nach der Einordnung der ,,Association for the Advancement of Cost
Estimating International“ (AACE) von +100 % bis -50 % jedoch mit einer groflen Unsicherheit
verbunden [313]. Eine genauere Bestimmung mit einem Unsicherheitsintervall von
+50 bis -30% kann auf Basis einer Prozesssimulation mithilfe der Aussummierung der
jeweiligen = Komponentenkosten erreicht werden. Die Investitionskosten der
Einzelkomponenten kénnen auf unterschiedliche Weise bestimmt werden. Towler und
Sinnott [312] geben als priferierte Methodik die direkte Angebotseinholung bei Maschinen-
und Anlagenbauunternehmen an. Ebenfalls existieren bei auf den Bau von schliisselfertigen
Anlagen spezialisierten Firmen (engl. Engineering, Procurement, and Construction; EPC) grof3e
Datenbanken fiir Equipmentkosten, welche auf Erfahrungswerten basieren [312, p. 320]. Da
diese Daten einen Teil des Geschiftsmodells dieser Firmen ausmachen und dementsprechend
nicht frei verfiigbar sind, werden innerhalb der wissenschaftlichen Berechnung von
Investitionskosten vornehmlich Korrelationen zur Bestimmung der Kostenkomponenten
angewandt [312, p. 321]. Eine verbreitet angewandte Methodik wurde von Turton et al. [311]
entwickelt, welche unterschiedliche frei verfiiggbare Datenquellen beriicksichtigt [314-317].
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Dabei koénnen unter anderem die Investitionskosten der in Tabelle 2-11 angegebeenn
Standardkomponenten mit den dazu gehorigen Auslegungsparametern in den gezeigten
Groflenintervallen bestimmt werden. Weitere Kostenkorrelationen sind in Towler und
Sinnott [312] und Seider et al. [318] hinterlegt.

Tabelle 2-11: Auswahl der in Turton et al. [311] verfiigbaren Standardkomponenten zur Bestimmung
der Investitionskosen mit zugehorigen Auslegungsparametern Z und minimaler und
maximaler Grof3e

Standardkomponente = Beschreibung ?;Zl:iilgrgsz_ é\f érfls'e évr[ gf);e
Kompressor Radial, Axial oder Kolben  Leistung in kW 450 3.000
Antrieb fiir Kompressor ~ Geschlossener Motor Wellenleistung in kW 75 2.600
N
Kolonne Boden oder Packung Volumen in m? 0,3 520
Behalter Horizontal und Vertikal Volumen in m? 0,3 628
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Ziel dieser Dissertation ist nach Kapitel 1 der techno-ckonomische Vergleich von
verschiedenen methanolbasierten Synthesepfaden in Kombination mit erneuerbarem
Kohlendioxid aus unterschiedlichen Quellen. Dieser Vergleich wird mithilfe detaillierter
Prozesssimulationen in Aspen Plus ® mit einer anschlieBenden Kostenrechnung erméglicht.
Als Bewertungskriterium der Syntheserouten und der COz-Abscheidungstechnologien
werden Leistungskennzahlen (engl.: Key Performance Indicators, KPI) definiert, welche am
Ende dieses Kapitels vorgestellt werden. Um die Vergleichbarkeit der Kennzahlen
sicherzustellen, werden zunichst die einheitlichen Systemgrenzen definiert, sowie das
methodische Vorgehen innerhalb der Prozessmodellierung vorgestellt und technische, sowie
6konomische Randbedingungen festgelegt. Dies ermdéglicht die entwickelten Kennzahlen in
den Kapiteln 3.4 bis 6 zu bestimmen.

3.1 Systemgrenzen und allgemeines Vorgehen

Abbildung 3-1 visualisiert das in dieser Arbeit betrachtete System. Aus Wasserstoff und
Kohlendioxid werden iiber das Zwischenprodukt Methanol die Zielprodukte Benzin, Kerosin
und Butanol hergestellt. Dabei liegt der Fokus auf den in Blau hinterlegten Prozessschritten
(engl. Scope PhD), welche durch Simulationen in AspenPlus und MatlabSimulink technisch
und ckonomisch analysiert werden. Da von einer getrennten Produktion des Methanols und
den anschliefenden Veredelungsprodukten ausgegangen wird, besteht keine Kopplung
zwischen der Methanol- und Methanol-to-X Synthese. Dies wird in Abbildung 3-1 beispielhaft
durch den Transport des Methanols per Schiff verdeutlicht. Die im Kapitel 2.2 prasentierten,
zukiinftigen  Wasserstoffkosten und die in Kapitel 4.1 bestimmten CO2-
Abtrennungsaufwiande und Kosten bilden die beiden in Gelb hinterlegten Eingangswerte
(engl. Input) der techno-ckonomischen Analyse. Daraus wird als Zwischenergebnis (engl.
interim output) der Wirkungsgrad der Methanolsynthese in Abhéngigkeit des CO2-
Abscheidungsaufwandes Aecp, und die Methanolgestehungskosten (€/t) in Abhéngigkeit
verschiedener Szenarien fiir zukiinftige Wasserstoftkosten bestimmt. Hierbei werden die
Investitionskosten =~ und  Betriebsmittelverbrduche = der  Prozesssimulation  der
Methanolsynthese aus Schemme [50] verwendet. Das Methanol wird insgesamt in die drei
Zielproduktgruppen tiiber unterschiedliche Pfade umgewandelt. Die zugrunde liegende
Prozessmodellierung der Kraftstoffsynthesepfade ermoglicht eine bauteilspezifische
Bestimmung der Investitionskosten auf Basis des in Kapitel 2.6 vorgestellten
Standardverfahrens, welches in Kapitel 3.3.3 auf diese Arbeit angepasst wird. Der Aufbau, das
Vorgehen wund die verfahrenstechnischen und ©konomischen Annahmen und
Randbedingungen werden im Folgenden néher erldutert.
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1 Input

[ Interim Output

[ Final Output
Scope PhD

Scenario analysis:
1-4.5€/kg,

Methanol
n(leco,) | [E/t]

Electrolysis

Industry £ co Power-to-MeOH MeOH-to X
Biomass | 2

Air
Component-specific determination of
?
Aeco, | 7 €fecr investment costs

Abbildung 3-1:  Betrachtetes System innerhalb dieser Arbeit. Die in Gelb hinterlegten
Eingangswerte werden tber das Zwischenprodukt Methanol in die in Griin

hinterlegten Zielprodukte umgewandelt. Dabei werden die in Blau hinterlegten
Prozessschritte detailliert durch Prozesssimulationen technisch und 6konomisch
analysiert.

3.2 Vorgehen Prozessmodellierung

Abbildung 3-2 zeigt das vereinfachte Stoffstrombild aller implementierten Modelle dieser
Dissertation ohne ausgetauschte Betriebsmittel. Fiir jeden Kraftstoffpfad existiert eine einzige
Aspen-Datei mit einem Input Strom Methanol und den abgebildeten Ausgangsstromen. Der
Produktstrom ist das gewiinschte Erzeugnis des eintretenden Methanolstroms und damit die
zu maximierende Zielgrofie. Wie in Kapitel 2.3 beschrieben, entsteht bei der Umwandlung
von Methanol-zu-Kohlenwasserstoffen eine stochiometrisch bedingte Menge an Wasser pro
kg umgesetztes Methanol. Durch zusétzliche Zufuhr der Betriebsmittel Wasserdampf und
Sauerstoff kann diese Menge noch ansteigen. Purgegase entstehen bei allen MtX Pfaden. Bei
der MtG-Synthese werden diese zum Teil tiber einen autothermen Reaktor rezykliert und zu
neuem Methanol umgewandelt. Aufgrund der deutlich komplexeren Anlagenstruktur bei den
MtO Pfaden wurde hier darauf verzichtet. Eventuell auftretende Nebenprodukte (engl. by-
product) mit mehr als drei Kohlenstoffatomen werden aus den Anlagen gefiihrt. Diese werden
in der Wirkungsgradbetrachtung der Kraftstoffrouten getrennt betrachtet.

Purge

Methanol H MtX-Synthesis %ﬂ’ Product ‘

iy -

Abbildung 3-2: Ein- und austretende Stoffstrome der Prozessmodellierung, ohne Betriebsmittel
(MtX-Synthesis: Synthese von Verkehrskraftstoffen aus Methanol)
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Auswahl thermodynamischer Modelle

Zur Modellierung der Prozesse in AspenPlus wurden zwei thermodynamische Modelle
benutzt, welche jeweils fiir bestimmte Bereiche angewendet wurden. In Teilen der Synthesen,
in denen neben Kohlenwasserstoffen ebenfalls grofle Mengen an polaren Komponenten wie
Wasser und Oxygenate (Methanol, DME, usw.) vorliegen, wird das thermodynamische Modell
Predictive Soave Redlich Kwong (PSRK) angewendet. Nach Hemptinne et al. [319, p. 221]
kombiniert dieses Modell die Soave Redlich Kwong Zustandsgleichung [320] mit dem
UNIFAC Aktivitdtskoeffizientenmodell [321]. PSRK ist weiterhin ein Gruppenbeitragsmodell,
welches die Eigenschaften wiederkehrender Gruppen wie CHz-, CHs- oder -OH verwendet,
um die Eigenschaften des gesuchten Molekiils zu bestimmen. Dabei nutzt das Modell die
modifizierte ,Huron-Vidal“ GE-Mischungsregel, um die Gibbs-Energie als eine Funktion des
Drucks fiir stark nicht-ideale Systeme zu berechnen [319, p. 221]. Insgesamt kann mithilfe des
PSRK-Modells somit die Trennung der polaren und unpolaren Komponenten, sowie deren
Loslichkeit untereinander und die Dampfdriicke wiedergegeben werden [319 ,p. 295,300]. In
Teilen ohne polare Komponenten wird die Soave Redlich Kwong Zustandsgleichung
verwendet, welche breite Anwendung in der industriellen Modellierung von
Kohlenwasserstoffmischungen findet [319, p. 276]. Fehlende binédre
Wechselwirkungsparameter werden in AspenPlus erganzt.

3.3 Definition techno-ckonomischer Randbedingungen

Um eine einheitliche Analyse der Kraftstoffpfade zu ermoglichen, werden technische
Randbedingungen definiert. Dazu gehort die Festlegung eine Gréflenordnung der
Kraftstoffsynthese und die verfahrenstechnisch einheitliche Auslegung der verwendeten
Bauteile.

3.3.1 Groflenordnung Kraftstoffpfade

Zum Vergleich der unterschiedlichen Kraftstoffpfade wird ein einheitlicher Eingangsstrom
an Methanol in alle Synthesepfade definiert. Dieses Vorgehen wurde gew#hlt, da von einer
getrennten Methanolsynthese und spateren Folgesynthese ausgegangen wird. Somit stehen
allen Routen die gleiche Menge an Methanol zur Verfiigung. Die Methanol-Kapazitit wurde
mit 150 t/h gewahlt, was bei einer jahrlichen Betriebszeit von 8.000 h 1,2 Mio. t Methanol pro
Jahr entspricht. Dabei fand eine Orientierung an typischen Produktionskapazitaten
bestehender MtO-Anlagen in China statt. Diese liegen nach Xu et al. [131] zwischen
0,9 - 1,8 Mio. t-Methanol/a. Da CO2-basiertes Methanol bisher grofitechnisch nicht hergestellt
wird, wurde eine Kapazitat im unteren Teil des genannten Bereiches gewahlt. Die in Kapitel
2.3.2.1 vorgestellte MtG-Synthese aus den 1980er Jahren verarbeitete 183 t/h Methanol.
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3.3.2 Verfahrenstechnische Bauteilauslegung

Die verfahrenstechnische Auslegung der verwendeten Bauteile hat sowohl Auswirkung auf
den Betriebsmittebedarf des Kraftstoffpfades als auch auf die Investitionskosten. Dabei
kénnen die Bauteile einerseits in verfahrenstechnische Standardkomponenten -
Wirmetauscher, Pumpen und Kompressoren, Kolonnen und Behélter — und anderseits in
jeweils fiir die Synthesen spezifische Reaktoren unterteilt werden. Folgend wird zunéchst die
Methodik der Auslegung der Standardkomponenten erldutert. Als zentrales Ergebnis liegen
nach der Auslegung jeweils der Betriebsmittelbedarf der Komponenten und die zur
Bestimmung der Investitionskosten notwendigen Eingangswerte aus Tabelle 2-11 der
Methodik von Turton et al. [311] vor. Im Anschluss an die Standardkomponenten wird der

Ansatz zur Auslegung der Reaktoren dargelegt.

Waiarmetauscher

Zur Bestimmung der Investitionskosten der Warmetauscher werden die
Wiérmetauscherflache, der Differenzdruck und die Bauweise des Warmetauschers benétigt.
Diese Informationen liegen nach einer Auslegung eines Warmetauscher-Netzwerkes in dem
in AspenPlus integrierten Programm AspenEnergy-Analyzer vor. Warmetauscher in der
Prozessmodellierungsoberfliche in AspenPlus dienen allein der Temperierung der
Stoffstrome auf die vorgeschriebene oder gewiinschte Temperatur der nichsten Komponente.
Daraus ergibt sich je Prozessmodell eine eindeutig definierte Anzahl an heiflen und kalten
Stromen. Die Anzahl der Warmetauscher wird tiber eine individuelle Verschaltung der kalten
und warmen Strome im AspenEnergy-Analyzer ermittelt. Hierbei werden die warmen und
kalten Strome mit folgendem Vorgehen verschaltet. Zunichst werden Ein- und
Ausgangsstrome aus Reaktoren verschaltet. Anschlieend werden die Reaktoren jeweils mit
den Betriebsmitteln auf den drei in Tabelle 3-1 aufgefithrten Temperaturniveaus gekiihlt oder
beheizt. Anschlieend folgt eine interne Verschaltung der restlichen Stréme, beginnend bei
der heiflesten bis zur kéltesten Temperatur. Tabelle 3-1 zeigt die weiteren Betriebsmitteln,
welche nach der internen Verschaltung der restlichen Strome anschlieBend eingesetzt werden
koénnen, um noch vorliegende Heiz- oder Kithlbedarfe zu decken. Dabei wird bei den nicht
intern verschalteten, heiflen Stréomen mit abnehmender Temperatur zunachst Dampf mit
absteigendem Druckniveau erzeugt, anschliefSend erfolgt eine Kithlung der Strome zunéachst
mit Luft bis auf 40 °C und abschieflend mit Wasser bis auf 25 °C. Sollte eine Kithlung auf unter
25 °C benétigt werden, konnen die beiden in Tabelle 3-1 aufgefithrten Kaltemittel genutzt
werden. Das Vorgehen bei nicht verschalteten, kalten Strémen ist analog in umgekehrter
Reihenfolge. Die beschriebene Methodik zielt insgesamt auf eine moglichst grofle Nutzung
des kostenfreien Betriebsmittels Luft hin.
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Tabelle 3-1: Thermische Betriebsmittel der Prozessmodellierung

Spezifikation ATmin Kf)ls)teezrilﬁ[zc/};;ﬂ Literatur

Hochdrucksattdampf 39,7 bar 250 °C 10K 0,0187 [50]
Mitteldrucksattdampf 8,9 bar, 175 °C 10 K 0,0158 [50]
Niederdrucksattdampf 2,3 bar, 125 °C 10K 0,0146 [50]
Kihlluft 30 °C 10K 0

Kiihlwasser 20 °C 5K 0,0048 [50]
Kaltemittel 1 -25°C 5K 0,0066 [311]
Kéltemittel 2 -40 °C 5K 0,0109 [311]

Als Ergebnis der Auslegung des Wiarmetauscher-Netzwerkes liegen eine Auflistung der

benétigten Wirmetauscher, inklusive den jeweiligen Temperaturniveaus mit den
Aggregatszustinden und der iibertragenden Wirmeleistung Q vor. Somit kann durch
Bilanzierung der Dampf-, Kithlwasser und Kéltemittelbedarf bestimmt werden. Zusammen
mit den aus der Prozessmodellierung bekannten Driicken der Stréme und anhand der
Kategorien des VDI in Tabelle 3-2 kann der Warmiibertragungskoeffizient (k-Wert) bestimmt
werden. Dabei werden alle Warmetauscher als Rohrbiindelwarmetauscher ausgelegt und
jeweils der grofite k-Wert gewdhlt. Bei gasformig/gasformig und gasformig/fliissig

Wirmetauschern wird linear zwischen den beiden Druckniveaus von 1-300 bar interpoliert.
Mit den bestimmten k-Werten kann somit die noch fehlende Information zur Bestimmung

der Investitionskosten, die Warmetibertragungsfliache A, berechnet werden:

_ Q Gl. 3-1
A_k-AO

Tabelle 3-2: Kategorisierung der Wirmeiibergangskoeffizienten nach VDI-Wirmeatlas [322] in
Abhingigkeit des Aggregatzustandes und des Druckes

Typ Ubertragungsbedingungen Uberschligiger k-Wert

Medium 1 Medium 2 [W/m’K]

Gas (~ 1bar) Gas (~ 1bar) 5-35
Gas (200-300 bar) Gas (200-300 bar) 150-500

Rohbiindel- Fliissigkeit Gas (~ 1bar) 15-70
Wirmetibertrager Fliissigkeit Gas (200-300 bar) 200-400
Flissigkeit Flissigkeit 150-1200
Flussigkeit Heizdampf 300-1200
Verdampfer Zahe Flussigkeit Heizdampf 300-900
(natiirlicher Umlauf) Diinne Flissigkeit Heizdampf 600-1700
Kondensator Kiithlwasser Organische Dampfe 300-1200
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Dabei ist A8 als logarithmische Temperaturdifferenz definiert. AT; und AT, in Gl. 3-2 sind als
Temperaturdifferenz am FEin- und Austritt des Gegenstromwarmetauschers der beiden
Medien festgelegt:
AT, — AT,
A0 =——37— Gl 3-2
a1,

Fir die Warmetauscher der Kraftstoffsynthese wird kein Druckverlust beriicksichtigt. Eine
Ausnahme stellt der Warmetauscher zur Trennung von CO2 und Wasser in Kapitel 4.1 dar.
Grund hierfir ist, dass mithilfe des Druckverlustes die Groflienordnung des eingesetzten
Geblases bestimmt wird. Durch die Betrachtung der Stromungsprofile des
Gegenstromwarmetauscher ,Warmetauscher-HeatX“ kann der Druckverlust in AspenPlus
berechnet werden. Weiterhin werden hierdurch ebenfalls die Warmeiibergangskoeffizienten
in Abhéngigkeit der Stoffkombination bestimmt.

Pumpen, Verdichter und Kompressoren

Tabelle 3-3 zeigt die allgemeine verfahrenstechnische Auslegung der Pumpen, Verdichter und
Kompressoren in dieser Arbeit. Dabei wurden die in Schemme [50] verwendeten
Empfehlungen von Woods [323] ibernommen. Der Antrieb erfolgt elektrisch tber
geschlossene Motoren. Der benoétigte Auslegungsparameter fir die 6konomische Analyse ist
die Verdichter-, bzw. Pumpenleistung, sowie der Férderdruck der Pumpen, vergleiche Tabelle
2-11. Diese Parameter konnen direkt der Prozesssimulation entnommen werden.

Tabelle 3-3: Verfahrenstechnische Auslegung der Pumpen, Verdichter und Kompressoren

Spezifikation Wirkungsgrad Literatur
Pumpen Kreiselpumpe Gesamt: 0,6 [50]
. Radialverdichter Isentrop: 0,76
Verdichter (maximales Verdichtungsverhéltnis: 1:3) Mechanisch: 0,9 (50]
Kolbenkompressor (Biogas-Oxyfuel- Isentrop :0,7
Kompressor Verfahren in 4.1) Mechanisch: 1 [324]

Kolonnen und Behilter

Destillationskolonnen werden in Aspen mit dem Standardmodell Radfrac simuliert. Dieses
Modell ermoglicht Simulation aller Arten von mehrstufigen Dampf-Flissigkeit-
Destillationsverfahren [325]. Die notwendigen Eingangsparameter werden dabei durch die
entwickelte Methodik von Schemme [50] bestimmt. Dabei wird durch eine Auslegung der
Kolonne im DSTWU-Destillationskolonnenmodell das initiale Riickfluss-Verhaltnis, die
Anzahl an theoretischen Stufen und die optimale Lage der Zufiihrstufe berechnet. Das
DSTWU-Modell nutzt dazu die Winn-Underwood-Gilliland Methodik unter Vorgabe der
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leichten und schweren Zielkomponente und der gewiinschten Reinheit [325]. Im Radfrac-
Modell kénnen im Anschluss durch Vorgabe von Designvorgaben (engl.: design specifications)
zu erreichende Parameter wie Reinheiten, Ausbeuten oder spezifische Massenstrome
eingestellt werden. Je Designvorgabe muss dabei ein Freiheitsgrad, wie zum Beispiel das
Riuckfluss-Verhaltnis oder das Destillat zu Zufuhrverhiltnis, definiert werden. Am Ende der
Kolonnenauslegung liegt der Kiithl- und Heizbedarf des Kondensators und des Verdampfers
vor. Fur die anschlieflende Kostenkalkulation der Kolonnen werden der Durchmesser, die
Hoéhe und der Druck benétigt. Zur Bestimmung der geometrischen Abmessungen wird die
Aspen Plus Funktion Tray sizing verwendet, wobei von Siebboden mit einem Abstand von
ungefahr 0,6 m (2 feet) zueinander ausgegangen wird. Die Hohen der Kolonnen kénnen
entsprechend iiber die Bodenanzahl und den Abstand zwischen den Boden berechnet werden.
Dabei wird ein zusdtzlicher Abstand zwischen dem obersten Boden und dem Kopf
beziehungsweise dem untersten Boden und dem Sumpf von 1,5 m beriicksichtigt [326].

Behalter weisen gegeniiber Kolonnen keinen Betriebsmittelbedarf auf, da eventuell benétigte
Heiz- oder Kiihlleistung bereits tiber die Auslegung eines Warmetauschers beriicksichtigt ist.
Somit beschrinkt sich die Auslegung der Behilter auf die Berechnung des erforderlichen
Volumens als Eingangsparameter der Kostenrechnung. Das Volumen wird in Anlehnung an
die Arbeit von Schemme [50] bestimmt:

Gl 3-3

My ist dabei der Massenstrom des fliissigen Austrittsstroms und pg) steht fiir die
entsprechende  Dichte. Die Parameter Verweilzeit t (5min), Lingen- zu
Durchmesserverhiltnis (vier) und Sicherheitsfaktor fiir den Systemdruck (50 %) werden aus
Biegler et al. [326] entnommen.

Reaktoren

Aus der Auslegung der Reaktoren folgt die notwendige Kiihl- oder Heizleistung, sowie
Informationen fiir die Investitionsrechnung. Reaktoren werden dabei entweder als
Gleichgewichts- oder Umsatzreaktoren ausgelegt. Insbesondere bei der Methanol-zu-
Kohlenwasserstoffsynthese wird aufgrund des in Kapitel 2.3 beschriebenen, noch nicht
eindeutig erforschten Reaktionsmechanismus auf Umsatzreaktoren (RYield) zuriick gegriffen.
Hierbei wird der Umsatz auf Basis von Literaturangaben vorgegeben. Die sich ergebene
Enthalpiedifferenz des Ein- und Ausgangsstroms ergibt dann die benoétigte Heiz- oder
Kihlleistung. Gleichgewichtsreaktionen werden mithilfe des RGibbs-Reaktors abgebildet.
Dieser berechnet den Reaktionsumsatz mittels der Minimierung der Gibbs-Energie in
Abhingigkeit der Atombilanz, des thermodynamischen Gleichgewichts und des chemischen
Gleichgewichts. Das Modell erfordert dabei keine Reaktionsstochiometrie. Sollen spezifische
Reaktionen, beispielsweise eine Hydrierung, innerhalb eines Reaktors ablaufen, konnen diese
im Reaktormodell RStoic unter Angebe des Umsatzes angegeben werden.
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Falls keine direkten Literaturangaben zu Investitionskosten der verwendeten Reaktoren
vorliegen, werden die Reaktoren als Festbettreaktoren ausgelegt und die Investitionskosten
nach der von Otto [75] entwickelten und von Schemme [50] weiter gefithrten Methodik
bestimmt. Hierbei setzen sich die Investitionskosten aus Kosten fiir den benétigten Behalter
und den Warmetauscher nach den bereits beschriebenen Verfahren zusammen. Das Volumen
des Behilters Vj setzt sich hier allerdings aus zwei Komponenten zusammen: Einerseits aus
dem Behiltervolumen ohne Wirmetauscher Vg, und andererseits aus dem zusitzlichen

Volumen des im Behalter befindlichen Rohrbiindel-Warmetauschers V,:

VB = VBl + VBZ Gl 3-4

Das Behiltervolumen ohne Wéarmetauscher Vg, entspricht in dieser Arbeit dem vom
Katalysator inklusive Hohlraum eingeschlossenen Volumen und kann demnach unter
Beriicksichtigung der Katalysatorporositit € = 0,5 [326] und der Raumgeschwindigkeit s
berechnet werden, siehe Gl. 3-5. Katalysatorporositit und Raumgeschwindigkeit werden der
Literatur entnommen [323]. Der Stoffstrom 7 und die molare Dichte p,,, sind
Ausgangswerte der Prozesssimulation.
_ Vkat . __n _ _ n
Vp1 —1—_E—>mltVKat RPTr. und € = 0,5 - Vg = 2-S_pm01

Gl 3-5

Das zusitzliche Volumen des im Behilter befindlichen Rohrbiindelwéirmetauschers Vg, wird
mit der Wéirmeaustauschfliche A (Gl. 3-1) und einem typischen Wert fir Rohr-
aulendurchmesser eines Warmetibertragers von dg,p,-= 1,91 cm [311] bestimmt.
d\>* A A-dgp i
Vi2 = Agonr * lronr = 7T<§> n=% Gl 3-6
Analog zur Behélterauslegung wird ein Sicherheitsaufschlag fiir den Systemdruck von 50 %
bei der finalen Auslegung des Reaktors mit dem bestimmten Volumen beriicksichtigt.

3.3.3 Investitions- und Betriebskostenrechnung

Zur Bestimmung der Investitions- und Betriebskosten der Syntheserouten wird die von
Turton et al. [311] entwickelte Methodik als Grundlage herangezogen. Diese erméglicht eine
Vorhersagegenauigkeit der Investitionskosten nach AACE (engl. Association for the
Advancement of Cost Engineering) Klasse 4 (Machbarkeitsstudie), was einer Genauigkeit von
-30 bis +50 % entspricht [313]. Die Anpassung dieser Methodik auf diese Arbeit wird im
Folgenden vorgestellt.

Investitionskostenrechnung

Zur Bestimmung der Investitionskosten verwenden Turton et al. [311] eine Bauteilkosten-

Methode. Diese bestimmt zunéchst die Komponentenkosten im Grundzustand CJ (engl.
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Purchased Equipment Cost). In diesem wird davon ausgegangen, dass das Bauteil aus
Kohlenstoffstahl gefertigt und bei atmospharischem Druck betrieben wird:

Cz(a) = 10K1tK2l0g10(2)+K3[l0g10(2)]? Gl 3-7

Dabei sind K;, K, und K3 bauteilspezifische Koeffizienten und Z ist der charakteristische
Auslegungsparameter der jeweiligen Komponente, der mithilfe der Prozesssimulation
bestimmt wird. Solche Auslegungsparameter sind zum Beispiel die Leistung eines Verdichters
oder das Volumen eines Behalters, fiir die nach Tabelle 2-11 jeweils Minima und Maxima
existieren. Aus den Komponentenkosten im Grundzustand wird iiber einen Faktor Fg), die
Bauteilkosten Cgy (engl. Bare Module Cost) berechnet, siehe Gl. 3-8. Dieser Faktor besteht je
nach Komponente aus mehreren zusétzlichen Faktoren, welche das verwendete Material, den
Druck und den Bau der jeweiligen Komponente in die Kostenrechnung mit einbeziehen.

CBM = Cg " FBM Gl. 3-8

Die in Turton et al. [311] publizierten Faktoren Fgy beruhen auf einer Korrelation einer
Vielzahl an frei verfiigbaren Vorhersagenmodellen zur Kostenvorhersage von Standard-
komponenten in der chemischen Industrie [314-317]. Fiur eine detaillierte Angabe der
Aufteilung der jeweiligen Faktoren wird auch auf die Arbeiten von Otto [75] und Schemme
[50] verwiesen. Das durch Turton et al. [311] erstellte Kostenberechnungsmodell ist in Form
des frei verfugbaren Exceltools CAPCOST [327] verfiigbar. Zur Bestimmung der
Bauteilkosten miissen hierbei die charakteristischen Auslegungsparameter, siche Tabelle 2-11
der Komponenten, sowie das verwendete Material und der vorliegende Druck angegeben
werden. Ausgabe des Programms sind anschliefend die Komponentenkosten im
Grundzustand C;,) und die Bauteilkosten Cgy. Anschlieflend konnen die Investitionskosten

FCI (engl.: Fixed Capital Investment) wie folgt berechnet werden:

n n
FCI = 1,18 Z Com + 0,5 Z cs GL 3-9
i=1 i=1

Diese Summe wird auch als Grass Roots-Kosten bezeichnet, da sie der Investitionssumme
entspricht, die fir den Neubau einer chemischen Anlage auf unbebautem Land benétigt wird.
Sie berticksichtigt neben den gesamten Bauteilkosten der Anlage auch die Kosten fir
Gebiihren und unvorhergesehene Ereignisse, die als 18 % der Bauteilkosten angesetzt sind
[311]. Aulerdem sind in den Investitionskosten noch Kosten fiir die Lagerung von Edukten
und Produkten, Landerschlieung und Zusatzeinrichtungen enthalten. Diese werden mit 50 %
der Kosten der Bauteile im Grundzustand veranschlagt [311].

Die in Turton et al. [311] hinterlegten Daten beziehen sich auf das Jahr 2001 und berechnen
die Kosten in US-Dollar. Zur Berechnung der aktuellen Investitionskosten kann der Chemical
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Engineering Plant Cost Index (CEPCI) verwendet werden. Dabei wird der Quotient des CEPCI
des Bezugsjahres (z.B. CEPClz019 = 607,5 [328]) und des CEPCI von 2001 (CEPClz01 = 394
[311]) mit den Kosten verrechnet. Zusétzlich muss die Umrechnung von US-Dollar in Euro
beriicksichtigt werden. Der durchschnittliche Wechselkurs von 2009 bis 2019 liegt dabei bei
1,211 $/€ [329].

CEPCl019 1

FClg 019 = FClg 001 CEPCLyy,, 12115/€ Gl 3-10

Im Rahmen dieser Arbeit wird zur Berechnung des FCI das bereits erwihnte
Excel-Tool CAPCOST verwendet. In diesem sind die oben vorgestellten Gleichungen und
Koeffizienten hinterlegt, sodass nur noch das Material, der Druck und die
Auslegungsparameter Z fiir das jeweilige Bauteil vorgegeben werden miissen. Fiir die
Pumpen, Verdichter, Antriebe und Kolonnen kann Z der Prozesssimulation entnommen
werden.

Um die Investitionskosten auf die Lebensdauer der Anlage umzuschreiben und somit jahrliche
Kapitalkosten (engl. Annual Capital Cost: ACC) zu erhalten, wird die Annuitdtsmethodik
angewendet. Hierzu werden die Investitionskosten FCI in Abhéngigkeit der Lebensdauer n
und des Zinssatzes i auf jahrliche Zahlung herunter gerechnet. Zusétzlich muss nach Towler
und Sinnott [312] innerhalb der Kapitalkostenrechnung ein Umlaufkapital (engl. Working
Capital) mit beriicksichtigt werden, sieche Abbildung 2-27, wobei typische Umlaufkapital-
Werte 15 % der Investitionssumme betragen [312, S. 392]. Dieses wird fiir die Inbetriebnahme
und das Aufrechterhalten der Produktion benotigt und beriicksichtigt Kosten fiir das
Vorhalten von Rohstoffen und Materialen, Mittel zur Begleichung von kurzfristigen
Rechnungen und weitere Verbindlichkeiten gegeniiber Kunden. Das Umlaufkapital steht am
Ende der Lebenszeit der Anlage wieder zur Verfiigung. Wird von einer vollstindigen
Kreditaufnahme dieses Umlaufkapitals angenommen, entstehen so zusitzlich jahrlich
Kapitalkosten in Hohe des zu zahlenden Zinses (FCI - 0,15 - i).

i1+

ACC = FCl - | ————
((1+i)”— 1

+0,15- i) Gl 3-11

Bestimmung der Betriebskosten

Zur Bestimmung der Betriebskosten (engl. Operational Expenditures: OPEX) miissen nach
Turton et al. [311] die folgenden fiinf Kostenpunkte bekannt sein:

— Investitionskosten FCI
— Personalkosten Cper
— Betriebsmittelkosten Cget

— Kosten zur Abfallentsorgung Cap
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— Rohstoffkosten Cr

Dabei werden innerhalb dieser Arbeit die Kosten zur Abfallentsorgung vernachlassigt. Die
Investitionskosten FCI konnen mithilfe der vorgestellten Bauteilkostenmethodik auf
Grundlage der Prozessmodellierung bestimmt werden. Die Personalkosten Cper werden nach
der von Turton et al. [311] vorgestellten und von Alkhayat und Gerrard [330] entwickelten
Methodik bestimmt, welche in Abhangigkeit der installierten Komponenten die Anzahl an
benétigten Arbeitskraften bestimmt. Die Methodik ist im Anhang B vorgestellt. Die
Betriebsmittelkosten Cp ergeben sich aus den in der Prozesssimulation identifizierten
Betriebsmittelbedarfen und den spezifischen Kosten, welche in Tabelle 3-9 festgehalten sind.
Die Rohstoffkosten bestehen in dieser Arbeit hauptsichlich aus den Methanolkosten und
auflerdem aus dem in manchen Synthesen zusitzlich benédtigten Wasserstoff. Aus den vier
bestimmten Kostenpunkten kann tber Tabelle 3-4 die Summe der Betriebskosten YOPEX
berechnet werden. Dabei beriicksichtigen die gezeigten Faktoren sowohl direkte
Betriebsmittelkosten (OPEX direkt), als auch fixe und allgemeine Betriebskosten (OPEX fix).
Die in Turton et al. [311] aufgefithrten Kosten fiir die Distribution und den Verkauf, sowie
Forschung und Entwicklung werden in dieser Arbeit nicht beriicksichtigt, da die reinen
Produktgestehungskosten am Standort bestimmt werden sollen. Die in Tabelle 3-4 gezeigten
Faktoren fiir direkte und indirekte Betriebsmittelkosten héngen alle von den vier
Kostenpunkten ab, sodass durch Addition der Kostenkomponenten die Betriebskosten
YOPEX, wie in der letzten Zeile gezeigt, in Abhéngigkeit dieser angegeben werden kann.
Festzuhalten ist, dass die Patent- und Lizenzgebithren von der Gesamtsumme der
Betriebskosten abhéngig sind. Dadurch haben steigende Rohstoffkosten einen Einfluss auf die
die Patent- und Lizenzgebtiihren.

Das vorgestellte Vorgehen der Prozessmodellierung und die techno-6konomischen
Randbedingungen erméglichen, vergleichende Leistungskennzahlen zu definieren, welche im
folgenden Kapitel vorgestellt werden.
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Tabelle 3-4: Zusammensetzung der Betriebskosten nach definierten Zuschlagsfaktoren von Turton et
al. [311]. FCI: Investitionskosten; Cper : Personalkosten; Cget :Betriebsmittelkosten; Cr:

Rohstoftkosten
Kostenkomponente Korrelation
Rohstoffe Ie
(Methanol + zusatzlicher Wasserstoff) R
Betriebsmittel Ie
-- = : Bet
(Strom, Dampf, Kithlwasser, Kéltemittel) OPEX direkt
Arbeitskosten Crer
Summe:
Uberwachungs- und Biiropersonal 0,18*C,,, CptCq, +1.33°C, +
Wartungs- und Reparaturarbeiten 0,06"FCI 0.069°FCI +
0,03*>OPEX
Hilfsstoffe inkl. Katalysator 0,009*FCI
Laborkosten 0,15°C,,,,
Patent- und Lizenzgebithren 0,03*xOPEX
Steuern und Versicherungen 0,032*FCI OPEX fix:
Gemeinkosten 0,708"C,+0,036"FCI Summe:
* * 0,885"C 0,077*FCIL
Administrative Kosten 0,177*C,+0,009"FCI per”
SOPEX 1,031 (CR+CBet) + 2,284*(:Per +0,151*FCI
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3.4 Leistungskennzahlen

Die fiir diese Arbeit betrachteten Leistungskennzahlen werden in interne und externe
Leistungskennzahlen aufgeteilt. Dabei beruhen die internen Kennzahlen allein auf den
erstellten Prozessmodellierungen dieser Arbeit, ohne weitere Prozessschritte aus der Literatur
und liefern die notwendigen Informationen zur Beantwortung der aufgestellten
Forschungsfragen. Die hierfiir definierten Leistungskennzahlen sind in Tabelle 3-5
aufgefithrt. Deren Bearbeitung innerhalb der Arbeit wird in Abbildung 3-3 erldutert. Zur
Beantwortung der ersten Forschungsfrage werden der CO2-Abscheidungsaufwand Aecg,,
und die COs-Abscheidungskosten Ccp, innovativer und treibhausgasneutraler Quellen
bestimmt. Um die Effizienzen und Kosten der Umwandlung von Methanol in
Verkehrskraftstoffe zu beurteilen, wird ein Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad 1y, die
Kohlenstoffausbeute Y¢q,p0n, und die Umwandlungskosten CCpr der jeweiligen Routen
ermittelt.

Tabelle 3-5: Interne Leistungskennzahlen der Kraftstoffrouten beruhend auf den spezifischen

Prozesssimulationen
Kennzahl- Leistungskennzahlen fiir Leistungskennzahlen fiir
kategorie Forschungsfrage 1 Forschungsfrage 2

CO;-Abscheidungs-

Energetisch aufwand (decps)

- Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad (1p¢r)

- Kohlenstoffausbeute (Yeqrpon)s

Okonomisch  COz-Abscheidungskosten (C¢p;) Methanol-to-Fuel Umwandlungskosten (€ Cp¢r)

Die internen Leistungskennzahlen sind in Abbildung 3-3 in abgerundeten Késten zusammen
mit dem zugehorigen Ergebniskapitel dargestellt. Zu erkennen ist, dass auf Grundlage der
internen Kennzahlen sich die beiden externen Kennzahlen Power-to-Fuel Wirkungsgrad
(nptr) und Produktgestehungskosten (engl. Net Production Costs, NPC) durch Hinzunahme
externer Literaturdaten bestimmen lassen. Dies ermoglicht eine Einordung der
Kraftstoffpfade in den Gesamtkontext und den Vergleich mit weiteren Synthesewegen.
Zudem zeigt Abbildung 3-3, dass sich die externen und internen Kennzahlen weiter in die
Kategorien energetische und 6konomische Kennzahlen unterteilen lassen. Diesen werden im
Folgenden nacheinander detailliert vorgestellt.
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I Chapter 4: CO,-Sources Assessment I
1

i I X
' (Energy Demand) (Sequestration Costs):
1 I 1

[ Coupling of results (5.4.2and 6.3) |

External data

[ ——

Abbildung 3-3:  Ubersicht der innerhalb dieser Arbeit bestimmten Leistungskennzahlen (engl.: Key
Performance Indicators, KPI). In den Ergebniskapiteln 4-6 werden die Eingangswerte
zur Berechnung von fiinf internen Kennzahlen (Internal KPI) bestimmt. Diese teilen
sich einmal in Kategorie I: Energetische Kennzahlen (griin) und Kategorie II:
Okonomische Kennzahlen (rot) auf. Aus den internen Kennzahlen lassen sich durch
die Verwendung von Literaturdaten externe Kennzahlen (External KPI) zur
Einordnung der Ergebnisse dieser Arbeit in den Gesamtkontext bestimmen

3.4.1 Kategorie I: Energetische Kennzahlen

Abbildung 3-4 zeigt die unterschiedlichen Moglichkeiten, Kraftstoffpfade mithilfe von
Wirkungsgraden mit variierenden Systemgrenzen zu charakterisieren. Eingezeichnet sind die
bereits erwadhnten Wirkungsgrade Methanol-to-Fuel (1y;¢r) und Power-to-Fuel (1p;r), sowie
der Power-to-Fuel Wirkungsgrad der Methanolsynthese (Power-to-Methanol 7p;pye0n)- Diese
sind zusammen mit der Kohlenstoffausbeute in Tabelle 3-6 definiert und werden innerhalb
dieses Kapitels néher erlautert. Zunichst findet jedoch eine Einordung der Wirkungsgrade in
Bezug auf die Zielsetzung dieser Arbeit statt.

Der Fokus dieser Arbeit liegt auf den internen Leistungskennzahlen Methanol-to-Fuel
Wirkungsgrad und Kohlenstoffausbeute, da alle benétigten Informationen zur Berechnung
direkt aus den durchgefiihrten Prozessmodellierungen, unter Verwendung der in den
Kapiteln 3.2 und 3.3 vorgestellten Methodik, stammen. Weitere Annahmen zu zusétzlichen,
in Abbildung 3-4 aufgefithrten, Prozessschritten der gesamten Power-to-Fuel Kette sind
demnach nicht notwendig. Somit kann mithilfe von 7, eine klare Aussage getroffen
werden, mit welchem energetischen Aufwand Methanol in Verkehrskraftstoffe umgewandelt
werden kann, womit der erste Teil der zweiten Forschungsfrage beantwortet wird. Durch die
Analyse des CO2-Abtrennungsaufwandes Adecp, in Kapitel 4 kann dessen Einfluss auf den

Power-to-Methanol Wirkungsgrad 7pyeony aufgezeigt werden. Hierdurch kann die
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Forschungsfrage 1 beantwortet werden. Aus den Informationen des Power-to-Methanol und
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades kann dann schlussendlich die externe Kennzahl Power-to-
Fuel Wirkungsgrad bestimmt werden.

Electricity | Purge I
mlectrolysis \ \

‘ MeOH-Synthesis }—-»‘ Methanol } nthesis W
(of0) 5
\_ Nmtr By-

| CO,-Sequestration | Products

\\ nPtMeoy nPtJ
| Mcoz - Aecoz I @

[nformation E (MW) | [ Investigated within this Work |

flow: mcarbon (kgCarbon/S)

Abbildung 3-4:  Veranschaulichung der unterschiedlichen Méglichkeiten der Energiebilanzierung
von Kraftstoffpfaden. Die Definition der Wirkungsgrade Methanol-to-Fuel 7y ,
Power-to-Methanol 7p¢pyeonp und Power-to-Fuel 7np;r konnen Tabelle 3-6
entnommen werden. Die Pfeile geben den Informationsfluss zwischen den Blocken
an, welcher sich aus dem Energiefluss £ und dem Kohlenstoffmassenstrom 7.
zusammensetzt. Die in Rot markierten Blocke werden innerhalb dieser Dissertation
analysiert, die restlichen der Literatur entnommen

Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad

Die interne Leistungskennzahl Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad 1y,r ergibt sich aus einer
Energiebilanz um die Methanol-to-Fuel Synthese in Abbildung 3-4 in Griin umrandet, siehe
auch Gl. 3-13. Sie vergleicht den Energiegehalt der entstandenen Produkte (X(111,,; - Hy,p i ))

zum Energiegehalt des zugefithrten Methanols (thyeoy * Hy ) plus den notwendigen

MeOH
elektrischen (Pyrr) und thermischen Ejr(Q) Betriebsmitteln. Py setzt sich dabei aus der

Leistung der in Tabelle 3-3 charakterisierten Pumpen Py p und Kompressoren Pyr i, sowie
einer, je nach Syntheseroute abhingigen, zusitzlichen Elektrolyseleistung P g2

zusammen:

Pyurr = Pytrp + Puerx + Puern2

. My2,ada " Hy,yp, Gl. 3-12
mit PMtF,HZ ==
77Elektralyse
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Tabelle 3-6: Energetische Leistungskennzahlen zur Bemessung der Effizienzen und Ausbeuten von
Kraftstoffrouten: Methanol-to-Fuel 1y r, Power-to-Methanol 1p¢pe0n, Power to Fuel
Nper» Kohlenstoffausbeute Yegrpon

Bezeichnung Kategorie Definition Gleichung
. E(mp,i : Hu:p,i)
intern - - Gl 3-13
Mmer Mueon * Hu meon Puer + Emer(Q) '

Myeon * Humeon

extern my, - Hy, . . Gl. 3-14

Mpemeon M + Mcoz - Aecoz + Pyeon + Emeon (Q)
Elektrolyse
E(mp,i : Hu'p,i)

extern Ty, - Hy, . . Gl. 3-15

ek M"‘mcoz “Aecoz + L P+ XL E(Q)
Elektrolyse
m

Yearbon intern 1 — —carbonfurge Gl 3-16

Mcarbon,Methanol

Falls zusatzlicher Wasserstoff (111, gqq) innerhalb der MtF-Synthese benétigt wird, wird die
dafiir erforderliche elektrische Energie mithilfe des unteren Heizwertes von Wasserstoff und
einem Wirkungsgrad der Elektrolyse von 70 % berechnet, siehe Gl. 3-12. Die thermischen
Betriebsmittel zur Berechnung des Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades setzen sich aus dem
Dampf- und Kithlmittelbedarf der Synthesen nach Tabelle 3-1 zusammen. Der Bedarf an
Kithlwasser und Kiihlluft hat somit keinen Einfluss auf den Wirkungsgrad. Sollten Purgegase
im Prozess entstehen, werden diese zur Erzeugung von Prozessdampf genutzt. Uberschiissiger
Prozessdampf geht dabei nicht in die Berechnung des Wirkungsgrades ein, sodass stets
EMtF(Q) >0 gilt. Kihlmittelbedarfe werden anhand eines Modells einer
Kompressionskiltemaschine (KKM), in elektrische Energiebedarfe umgewandelt. Eine
Beschreibung des Modells mit Beispielrechnung ist im Anhang B aufgefiihrt.

Power-to-Methanol Wirkungsgrad

Die Prozessmodellierung und der sich daraus ergebene Wirkungsgrad der CO:2-basierten
Methanolsynthese Npspeon (in Abbildung 3-4 in Blau umrandet) wurde, wie in Kapitel 2.2
erlautert, bereits intensiv in der Literatur diskutiert. Innerhalb dieser Arbeit wird daher
ausschlief3lich der Einfluss des Abscheideaufwandes Adec(, innovativer CO2-Quellen auf den
Power-to-Methanol Wirkungsgrad analysiert. Dieser setzt sich dabei aus einem elektrischen
und thermischen Abscheidungsaufwand zusammen, siehe Gl. 3-17. Fiir den thermischen
Abscheidungsaufwand wird analog zur Wirkungsgrad-Berechnung nur Dampf- und
Kihlmittelbedarfe berticksichtigt.

Aecoy = Aecpzer + Aecozin Gl. 3-17

Alle weiteren in Tabelle 3-6 (Gl. 3-14) definierten Eingangsparameter werden aus Schemme
[50] entnommen und sind in Tabelle 3-7 aufgefiihrt. Aus den gewonnenen Erkenntnissen
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werden Szenarien fiir unterschiedliche CO2-Quellen entwickelt. Die aus diesen Szenarien
resultierenden Werte fiir 11py00x sind die Eingangswerte fiir den als néchstes beschriebenen
Power-to-Fuel Wirkungsgrad.

Tabelle 3-7: Eingangsparameter zur Bestimmung von pspeop, aus Schemme [50]

Bezeichnung Definition Wert

Titgro Wasserstoffbedarf je Kilogramm Methanol 0,186 kg/kgneon
Meoo CO2-Bedarf je Kilogramm Methanol 1,373 kg/kgmeon
Pueor Elektrischer Stg\(/)[reril})lztrile;rlf je Kilogramm 0,556 MJ/kgneort

MD-Dampf: -1,655 MJ/kgmeon

Eneon (Q) Dampfbedarf je Kilogramm Methanol ND-Dampf: -0,093 MJ/kgyeors

Power-to-Fuel Wirkungsgrad

Der Power-to-Fuel Wirkungsgrad npr (in Abbildung 3-4 in Schwarz umrandet) verbindet die
beiden vorher erlauterten Wirkungsgrade und gibt somit an, welcher Prozentsatz der
urspriinglich erzeugten, elektrischen Energie als chemische Energie im jeweiligen Kraftstoff
gespeichert werden kann. Er bietet sich daher als Vergleichswert fiir alternative
Syntheserouten zu wasserstoffbasierten Kraftstoffen an. Die in Tabelle 3-6 (Gl. 3-15)
angegebenen Summen der Betriebsmittelbedarfe (3 P; + Y. E;(Q)) setzen sich dabei aus den
Bedarfen der Methanol- (Literaturwerte) und Methanol-to-Fuel-Synthese (eigene Werte)

zasammen.

Kohlenstoffausbeute

Als letzte energetische Kennzahl wird je Kraftstoffroute ebenfalls die Kohlenstoffausbeute
Yearbon nach Gl 3-16 bestimmt. Dies wird durch die Ubergabe des Kohlenstoffmassenstroms
Mearpon €ines jeden in Abbildung 3-4 dargestellten Stroms ermdglicht. Da das fiir die
Synthese von Methanol erforderliche CO2 mit hohem Aufwand einer der drei untersuchten
Quellen entnommen wird, ist ein moglichst geringer Kohlenstoffverlust iiber die Purgegase
das erklirte Ziel. Zur Erhohung der Kohlenstoffausbeute wird innerhalb der MtG-
Prozessmodellierung der techno-6konomische Einfluss einer Wiederverwendung der
Purgegase tiber die Verwendung eines Reformers untersucht.

3.4.2 Kategorie II: Okonomische Kennzahlen

Analog zur Kategorie I lassen sich die Kennwerte der Okonomie ebenfalls in in- und externe
Kennzahlen unterteilen. Der Fokus dieser Arbeit liegt dabei erneut auf den internen
Kennzahlen, sieche Abbildung 3-3. Diese sind die Methanol Umwandlungskosten und die CO3-
Abscheidungskosten des entwickelten Oxyfuel-Prozesses fiir biogene CO2-Quellen, welche

auch auf Grundlage von Prozesssimulationen bestimmt werden. Die externe Kennzahl der
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Kategorie II entspricht den Produktgestehungskosten des jeweiligen Kraftstoffpfades. Diese
werden im Anschluss an die Umwandlungskosten mithilfe der in Kapitel 6.1 erarbeiteten
Abhingigkeit des Methanolpreises von den Wasserstoff- und COz-Kosten bestimmt.

Die Kosten der ausgelegten Syntheserouten, bzw. Abtrennungstechnologien bestehen aus
Kapital- und Betriebskosten. Die Kapitalkosten werden nach dem in Kapitel 2.6 vorgestellten
Standardverfahren nach Turton et al. [311] mit den Eingangswerten aus der
verfahrenstechnischen Bauteilauslegung in Kapitel 3.3.2 bestimmt. Falls die maximale Grofie
einer Komponente erreicht wird, werden diese parallel ausgefiihrt. Sollte eine minimale
Grofle unterschritten werden, werden die Investitionskosten anhand der minimalen Grof3e
bestimmt. Die zur Berechnung der Kapitalkosten gew#hlten Randbedingungen sind in Tabelle
3-8 aufgefiihrt. Die Kapitalkosten werden auf das Jahr 2019 normiert. Um den Einfluss der
gewihlten Randbedingungen auf die Kapitalkosten aufzuzeigen, werden an geeigneten
Stellen Szenarioanalysen durchgefiihrt. Die Investitionskosten werden jeweils sowohl absolut
als auch spezifisch, bezogen auf die Ausgangsleistung der Synthese, angegeben. Letztere
Angabe beriicksichtigt somit die Effizienz der jeweiligen Syntheseroute.

Tabelle 3-8: Okonomische Rahmenbedingungen der Investitionskostenrechnung

Definition Bezeichnung Wert Literatur
Chemical Engineering Plant Cost (328]
Index fir 2019 CECPI 607.5
Lebensdauer der Anlagen n 20a -
Zinssatz i 8% -
Material der Komponenten - Rostfreier Stahl -
Katalysatorkosten ) Kosten nach ;1teraturangaben -
& Preisanfragen
Wechselkurs US-Dollar /Euro 1211 $/€ [329]

(Mittelwert 1999-2019)

Die Betriebskosten bestehen aus den in Tabelle 3-4 aufgezeigten direkten und indirekten
OPEX mit den jeweiligen Zuschlagsfaktoren. Zur Bestimmung der direkten OPEX werden die
in Tabelle 3-9 gewihlten, Rahmenbedingungen genutzt. Die Methanol- und
Wasserstoffkosten in Tabelle 3-9 beziehen sich dabei auf das Betrachtungsjahr 2030, da die
Annahme getroffen wird, dass vorher keine grofitechnischen Realisierungen der
untersuchten MtF-Synthese stattfinden. Der in der ersten Zeile aufgefithrte Methanolpreis ist
dabei nicht zur Bestimmung der internen Kennzahlen notwendig. Fir die Bestimmung der
internen Kennzahl Methanol-Umwandlungskosten sind nur die vier letzten Zeilen der Tabelle
3-9 notwendig. Die thermischen Betriebsmittel werden nach den in Tabelle 3-1 aufgefiihrten
Preisen eingekauft. Fiir iiberschiissige Betriebsmittel wird keine Vergiitung beriicksichtigt.
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Tabelle 3-9: Okonomische Rahmenbedingungen der Betriebskostenrechnung

Bezeichnung Definition Wert Literatur
CMeoH Methanolpreis Szenarioanalyse in Kapitel 6.1 -
Cu2 Zusitzlicher Wasserstoff 3 €/kg
- Thermische Betriebsmittel Siehe Tabelle 3-1 [50, 311]
Betriebsstrom
Cstrom (Kompressoren, Pumpen, KKM) 97,6 MWh [50]
Crer Personalkosten Siehe Kapitel 3.3.3 [330]

Aus den beschriebenen Kapital- und Betriebskosten der Anlage konnen die Methanol
Umwandlungskosten (engl.: conversion cost methanol to fuel: CCpr) in Bezug auf die
produzierte Menge Kraftstoff mp;.oqyc: bestimmt werden. Dazu werden fiir die Berechnung
der Umwandlungskosten die Rohstoffkosten fiir Methanol nicht beriicksichtigt. Somit
beinhalten die Umwandlungskosten alle Kosten, die durch Bau und den Betrieb der Anlage
hervorgerufen werden, welche Methanol in ein Folgeprodukt umwandeln. Die
Umwandlungskosten CCmr sind demnach eine interne Kennzahl zum Vergleich der
unterschiedlichen Kraftstoffpfade, da sie allein auf der erstellten Prozessmodellierung
beruhen, ohne weitere externe Literaturdaten, siche Abbildung 3-3.

ACC + (OPEX) om0

CCrper = Gl 3-18

Mproduct

Durch die Hinzunahme der Kosten, die fiir den Verbrauch an Methanol von der Anlage
hervorgerufen werden (Massenstrom Methanol 11,0y multipliziert mit den Methanolpreis
Cmeon)s konnen im Anschluss die Produktgestehungskosten (engl. Net Production Costs: NPC)
bestimmt werden. Durch den auf Literaturdaten basierenden Methanolpreis, sind die
Produktgestehungskosten somit eine externe okonomische Kennzahl. Da die
unterschiedlichen Kraftstoffe variierende Energiegehalte vorweisen, wird die produzierte
Kraftstoffmenge auf einen einheitlichen Energiegehalt von 11 Dieselaquivalent (1 Ipg=
35,9 MJ) normiert. Somit wird durch den Vergleich dieser Kennzahl ebenfalls der Methanol-
to-Fuel Wirkungsgrad beriicksichtigt.

Gl. 3-19

m C ACC + Y OPEX
NPC = M?OH MeOH +CC = Z

Mproduct Mproduct

Die in diesem Kapitel vorgestellte Methodik der Prozessmodellierung und die daraus
resultierenden Leistungskennzahlen werden in den folgenden Ergebniskapiteln 4 bis 6
genutzt, um die aufgestellten Forschungsfragen zu analysieren. Dabei werden die
Leistungskennzahlen Aecp, und Ccp, in Kapitel 4, npep, Nper Und Yegrpon in Kapitel 5 und
CCper und NPC in Kapitel 6 bestimmt.
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4 Der Einfluss der CO2-Abtrennung auf die erneuerbare

Methanolsynthese

Ubergreifendes Ziel dieses Kapitels ist, den Einfluss der CO:-Abscheidung auf die
Methanolsynthese aufzuzeigen. Dazu werden zum einen die unterschiedlichen, bereits in
Kapitel 2.5 diskutierten Werte aus der Literatur zu den Abscheidungsaufwénde fir CO2 aus
den drei Quellen, Biogas, Industrieprozesse und DAC-Verfahren verwendet. Zum anderen
werden neue Konzepte entwickelt, welche zwei CO2-Quellen mithilfe von
Prozesssimulationen mit der Methanolsynthese koppeln. Am Ende konnen dann fiir diese
Verfahren ebenfalls der Abscheidungsaufwand angegeben werden. Diese Konzepte sind ein
Biogas-Oxyfuel-Prozess und ein warmeintegriertes DAC-Verfahren. Fiir den Biogas-Oxyfuel-
Prozess kann aufgrund der Prozesssimulation in Aspen Plus nach der vorgestellten Methodik
ebenfalls die CO2-Abscheidungskosten bestimmt werden. Beide neuen Verfahren werden in
den folgenden Kapiteln zunichst vorgestellt. Zum Abschluss folgt die Gegeniiberstellung aller
Quellen aus der Literatur und dieser Arbeit, wodurch von den CO:z-Quellen abhangige
Szenarien des Power-to-Methanol Wirkungsgrades bestimmt werden konnen. Diese dienen
dann der Bestimmung der Power-to-Fuel Wirkungsgrade der wunterschiedlichen
Kraftstoffrouten in Kapitel 5.

4.1 Biogas-Oxyfuel-Verfahren

Im folgenden Kapitel wird ein neues Konzept zur CO:-Abtrennung aus Biogasanlagen
mithilfe einer Kopplung an eine Power-to-Fuel Synthese entwickelt. Teile der Ergebnisse des
Kapitels 4.1 wurden innerhalb einer im Rahmen der Dissertation betreuten Masterarbeit
generiert (siehe Tabelle A-1 im Anhang) und in Form eines Artikels im Journal of COz-
Utilization veréffentlicht [262].

Kapitel 2.5.2 zeigte das vor allem in Europa vorliegende, grofie Potenzial von biogenem CO-
aus der Biogasproduktion. Die Analyse des Status Quo heutiger Biogasaufbereitungsanlagen
in Abbildung 2-17 ergab jedoch, dass eine typische Biogasaufbereitungsanlage keine optimale
Kohlenstoffquelle fiir eine PtF-Anwendung ist, da die maximale Ausbeute an biogenem
Kohlenstoff stark begrenzt ist. Dies ist verstandlich, da aktuell der Fokus dieser Anlagen auf
dem Verkauf von Strom, Warme und Methan liegt, und das abgetrennte CO:z nur ein
Nebenprodukt darstellt. Ware die Zielsetzung allerdings, das volle Kohlenstoffpotenzial des
Biogases auszuschopfen und trotzdem Wirme und Strom erzeugen zu konnen, wire eine
vollstandige Verbrennung des Biogases in einem BHKW mit nachgeschalteter Abtrennung
des CO: notwendig. Da jedes Methanmolekiil bei der Verbrennung zu einem
Kohlendioxidmolekiil reagiert, wiirde sich die volumetrische Menge an biogenem CO: fiir die
PtF-Nutzung pro Anlage etwa verdoppeln. Dies geschieht bereits in der groflen Mehrheit der
bekannten 10.000 Biogasanlagen in Deutschland. Das Problem bei einem reguldren
Verbrennungsprozess in einem BHKW ist, dass das produzierte CO2 durch den Stickstoff in
der Luft stark verdiinnt wird. Eine stochiometrische Verbrennung eines Biogases mit 50 %
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Methananteil fithrt zu einem Abgas mit einem volumetrischen CO2-Gehalt von ca. 25,8 %,
siehe Gl. 4-1. Um das Kohlendioxid aus dem Abgas zu trennen, wire wiederum die
aufwindige Technik notwendig, welche besonders fiir die durchschnittlichen Gréfien von
Biogasanlagen nicht wirtschaftlich ist [264], siehe auch Kapitel 2.5.2

79 ;
CH,+ CO, +2(0, + HNZ) - 2C0, + 2H,0 + 3.762 N, Gl 4-1

Die Verdiinnung des Abgases mit Stickstoff kann durch eine Oxyfuel-Verbrennung
vermieden werden. Hier wird der Brennstoff mit reinem Sauerstoff verbrannt, so dass nur ein
Rauchgasgemisch verbleibt, das Wasser, COz und potenzielle nicht brennbare Schadstoffe
enthélt [31]. Da in einem Power-to-Fuel-System der Sauerstoff ein Nebenprodukt der
Wasserelektrolyse ist, ist die Kopplung der Oxyfuel-Verbrennung mit einer Biogasanlage und
einer Power-to-Fuel-Anwendung moglich. Aus diesem Grund wurde ein neuer Prozess nach
dem Schema in Abbildung 4-1 entwickelt, welcher ein Power-to-Fuel System mit einer
Biogasanlage zweifach koppelt. Die erste Kopplung ist der in der Elektrolyse erzeugte
Sauerstoff, welcher im Oxyfuel-Betrieb genutzt wird. Die zweite Kopplung ist das aus dem
Abgas durch Kondensation mit geringem Aufwand abtrennbare CO. Eine
verfahrenstechnische Simulation liefert den energetischen und 6konomischen Aufwand der
Nachriistung eines solchen Systems an bereits existierende Biogasanlagen. Die Ergebnisse
werden in den folgenden Unterkapiteln vorgestellt.

Water L S
Electricity —— ectrolysis .
i Synthetic
0, Coupling Fuel synthesis — fuel
il Bttty .
| : co,
| L —
Fuel . CO,, H20‘ | I
(any) 1 Oxy-combustion Cooling :
I

Oxyfuel combustion

Abbildung 4-1:  Konzept der zweifachen Kopplung einer Oxyfuel-Verbrennung mit einer Power-to-
Fuel Synthese: Die Elektrolyse liefert den fiir den Oxyfuel-Betrieb benétigten
Sauerstoff (Oz). Aus dem entstehenden Abgas kann CO; fiir die Kraftstoffsynthese
durch Kondensation mit geringem Aufwand abgetrennt werden
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4.1.1 Verfahrenstechnische Simulation

Abbildung 4-2 zeigt das allgemeine Schema des entwickelten Biogas-Oxyfuel-Prozesses. Im
Elektrolyseur wird Wasser mittels erneuerbarer Elektrizitat in Sauerstoff und Wasserstoff
gespalten. Wasserstoff wird zur Methanolsynthese geschickt, wihrend das Nebenprodukt
Sauerstoff zum Blockheizkraftwerk geleitet und mit Biogas aus dem Fermenter sowie
recyceltem und gekiithltem CO2 gemischt wird. Das recycelte COz {ibernimmt die Rolle des
Inertgases, das bei der Verbrennung mit Luft normalerweise Stickstoff ist. Das Abgas aus dem
BHKW wird in einem Kondensator abgekiihlt, um das Abgas teilweise zu trocknen. Der
resultierende CO2-Strom wird in zwei Strome aufgeteilt, die zur Methanolsynthese und zur
Abgasriickfithrung geleitet werden. Fiir die in Abbildung 4-2 eingezeichnete Systemgrenze
wurde eine Prozesssimulation erstellt. Dieses beinhaltet die Implementierung der
thermodynamischen Zustandsédnderungen eines Viertakt-Ottomotors, die anschlieBende
Anpassung an ein aus Biogas, Sauerstoff und CO: bestehendes Brenngas und die Abtrennung
von COz aus dem Rauchgas des Oxyfuel Prozesses.

E*

— P

“ | Biogas

Fermenter

Electrolyzer Methanol synthesis

Abbildung 4-2:  Prozessfliefibild des Biogas-Oxyfuel-Prozesses. Das vorgestellte Modell analysiert
die thermodynamischen Zustandsdnderungen im BHKW (engl. combined heat and
power: CHP)

Basismodell

Um die wichtigsten thermodynamischen Zustande innerhalb der in Abbildung 4-2 gezeigten
Systemgrenzen zu analysieren, wurden zwei Prozesse mit AspenPlus modelliert. Zunéchst
wurde ein Basisprozess eingerichtet, um einen reguldren Viertakt-Otto-Zyklus, der ein
BHKW verwendet, in eine stationdre verfahrenstechnische Simulation zu tibertragen. Das
Prinzip ist in Abbildung 4-3 dargestellt. Innerhalb des Prozesses werden die
thermodynamischen Bedingungen fiir jeden der folgenden Schritte bewertet.
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Compress  R-Stoic Expand Turbo
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Abbildung 4-3:  Prozessfliefibild des Biogas-Oxyfuel-Prozesses. Das vorgestellte Modell analysiert
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223

3>4

4->5

die thermodynamischen Zustandsanderungen im BHKW (engl. combined heat and
power: CHP). (S1-S5: Schritt 1- Schritt 5, welche nachfolgend im Flieftext vorgestellt
werden

Die Verdichtung des Ansauggasgemisches wird als adiabate Kompression (Compress)
mit einem isentropen Wirkungsgrad von 70 % modelliert [324]. Mit einem definierten
Kompressionsverhéltnis ¢ wird der Druck in Stufe 2 (p,) mit einer Design-

Spezifikation berechnet. Diese variiert p, so, dass die folgende Bedingung erfiillt ist:

V.
= —1 = & mit my =m, Gl. 4-2
Vo p1

Der zweite Schritt wird als adiabater Reaktor mit isochorer Verbrennung (RStoic)
modelliert. Da Masse und Volumen in diesem Schritt konstant bleiben, andert sich
auch die Dichte nicht. Daher kann der Druck berechnet werden, indem der

Reaktionsdruck angepasst wird, um die Anforderung p; = p, zu erfiillen.

Die adiabate Expansion (Expand) wird unter der Bedingung modelliert, dass die
Dichten von Schritt 1 und 4 ebenso wie die Masse und das Volumen gleich sind. Der
isentrope Wirkungsgrad betragt erneut 70 %. Der Enddruck p, wird berechnet, indem
die Design-Spezifikation p, = p; erfiillt wird.

Um den Ladungswechsel mit einer stationiren verfahrenstechnischen Software zu
modellieren, wird der verbleibende Druck p, im Zylinder in einer Turbine (Turbo) auf
Atmosphirendruck entspannt. Dies agglomeriert den zweistufigen Abgasauslass und
den Frischgemischeinlass. Da der atmosphiarische Druck konstant ist, muss keine
weitere Design-Spezifikation hinzugefiigt werden. Der Turbolader wird mit einem
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isentropen Wirkungsgrad von 76% und einem mechanischen Wirkungsgrad von 90%
modelliert [36].

Die gesamte mechanische Energie Py,.., des Modells setzt sich somit aus der Summe der
mechanischen Arbeit des Kolbenkompressors (P;omp), der Ausdehnung innerhalb des Kolbens

(Pexpana) und der Gasturbine (Pgyp,) Zusammen:

Pmech = Pcomp + Pexpand + Pturbo Gl 4-3
Mithilfe einer weiteren Design-Spezifikation wird der Biogasvolumenstrom variiert um die
gewiinschte mechanische Gesamtenergie zu erhalten. Mit dieser und dem unteren Heizwert
von Methan (Hy, ¢y, = 50,05 MJ/kg [331]) kann der mechanische Wirkungsgrad des Systems
berechnet werden:

P mech Gl 4-4

Nmech = mCH4 'HwCH4
Der verwendete Ansatz und die verfahrenstechnische Software haben offensichtlich Grenzen
und bilden den tatséchlichen Prozess innerhalb eines Viertakt-Ottomotors nicht vollstandig
ab. So kann zum Beispiel die Gemischbildung und der Verlauf der Verbrennung nicht
abgebildet werden. Das beschriebene Modell liefert jedoch ausreichende Informationen fiir
eine erste Bewertung des Prozesses. Das iibergeordnete Ziel des Basismodells besteht darin,
die drei charakteristischen Werte fiir maximalen Druck und maximale Temperatur sowie den
Wirkungsgrad des BHKW zu berechnen. Diese wichtigen Eingangsdaten werden fiir die
Umstellung von reguldarem Biogas- auf Oxyfuel-Verbrennung verwendet. Der Vergleich und
die Validierung des Maximaldrucks und der Effizienz werden anhand der Literaturdaten [259,
261] im Ergebnisbereich durchgefiihrt.

Anpassung auf Oxyfuel-Betrieb

Fir den Oxyfuel-Betrieb wird das Basismodell wie beschrieben verwendet, jedoch ersetzt
reiner Sauerstoff aus der Elektrolyse und CO2 aus dem Riickfithrstrom die Umgebungsluft.
Dabei wird die Menge an Sauerstoff, die in die Brennkammer eintritt geregelt, um die
Anforderung einer stéchiometrischen Verbrennung zu erfilllen (A=1). Um sicherzustellen,
dass der Motor weder einer thermischen noch einer mechanischen Uberlastung ausgesetzt
ist, werden die maximale Temperatur und der maximale Druck sowie der Wirkungsgrad des
Basisfalles als Grenzwerte verwendet. Zur Steuerung der thermischen Belastung wird
geniigend COz hinzugefiigt, damit die maximale Temperatur der reguldren Verbrennung mit
Luft nicht tberschritten wird. Eine mechanische Uberlastung wiirde auftreten, wenn
entweder der maximale Druck oder der maximale Wirkungsgrad im Vergleich zum
Basismodell erhéht wiirde. Wenn das Verdichtungsverhaltnis ¢ des BHKWs nicht geéndert
wird, zeigt eine thermodynamische Analyse, dass aufgrund des Wechsels des Arbeitsgases
von Luft zu Sauerstoff / CO2 der Wirkungsgrad des Motors leicht abnimmt. Der
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Wirkungsgrad eines idealen Otto-Motors hingt vom Verdichtungsverhiltnis und dem
Isentropenkoeffizienten « ab, siehe Abbildung 4-4(a). Der Isentropenkoeffizient unterscheidet
sich dabei signifikant im Fall des Oxyfuel-Betriebes gegeniiber dem Betrieb mit Luft aufgrund
der hoheren Wairmekapazitit von Kohlendioxid gegeniiber —Stickstoff. Um den
Isentropenkoeffizienten des Oxyfuel-Brenngases zu untersuchen, wurden die spezifischen
Wiérmekapazititen unter konstantem Druck fiir ein Temperaturfenster von 300 bis 3300 K
unter Verwendung des UNIFAC-Modells in AspenPlus berechnet. Abbildung 4-4(b) zeigt die
Ergebnisse. Fiir die beiden Brenngaszusammensetzungen sind fiir eine stochiometrische
Verbrennung (A=1) jeweils der Verlauf von x aufgetragen. Die Menge an CO: im Oxyfuel-
Brenngas ist bereits angepasst, um die Anforderung einer konstanten Maximaltemperatur im
Vergleich zum Basisprozess mit Luft zu erfillen. Die Verldufe in Abbildung 4-4(b)
veranschaulichen, dass tber das gesamte Temperaturfenster der resultierende
Isentropenkoeffizient des Oxyfuel-Gemisches mit Biogas niedriger ist als das Gemisch mit
Luft. Daher muss mit einem Wirkungsgradabfall gerechnet werden, wenn das BHKW unter
den gleichen Randbedingungen betrieben wird. Somit kann eine mechanische Uberlastung
vernachlassigt werden. Der verringerte Wirkungsgrad fiithrt jedoch zu einer geringeren
Stromerzeugung und daher zu einem Umsatzverlust fiir den Betreiber der Anlage. Diese
Einkommensdifferenz wird dem produzierten CO: zugeordnet und bestimmt zusammen mit
den Investitionskosten fiir weitere Gerdte die CO2-Kosten der vorgeschlagenen Oxyfuel-
Anlage. Die wirtschaftliche Bewertung wird in Kapitel 4.1.3 ausfiihrlich beschrieben.

B 1 —k14 mol.-% X(CH,) X(CO,) X(O) x(N;) x(H;0)

n= g1 —k 1.3 :.l:e(l)\g:i) 89 60 179 672 00

. _%__ % —k 1.2 Fuel gas

with x &~ ©-R) 11 . oxyfuel (A=1) 134 576 269 00 21
= 08 £ 140 air * k oxyfuel
st = t. e Kair * K u
s 97 5135 e =
£ 05 S 1.30
%) 0.4 8125 ...""'000.--0000.00
© 03 5 1.20
3 0.1 8 1.15
2 00 £ 1.10

0 4 8 12 16 20 3 300 900 1500 2100 2700 3300

(a) Compressionratio € / - (b) Temperature / K

Abbildung 4-4:  (a):Berechnete Abhingigkeit des Wirkungsgrades eines idealen Otto-Motors vom
Verdichtungsverhéltnis € und dem Isentropenkoeffizienten x
(b): Berechnete Isentropenkoeffizienten x in Abhéngigkeit der Temperatur fiir die
stochiometrischen (A=1) Brenngaszusammensetzungen Luft und Oxyfuel

COz-Separation

Das nach dem Oxyfuel-Verfahren erzeugte Abgas besteht aus Kohlendioxid und Wasser. Nach
der Verbrennung wird es abgekiihlt, um Prozesswéirme zu liefern. In der Produktspezifikation
der BHKW-Hersteller sind eine Abgastemperatur von 120 °C und Atmosphérendruck nach
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der Prozesswiarmeverwertung [260] angegeben, die als Einlassparameter herangezogen
werden. Das Trennsystem der Produkte ist in Abbildung 4-5 dargestellt. Ein
Rohrbiindelwérmetauscher kithlt den Gasstrom auf 30 °C ab, welcher anschlieflend in einem
Behalter (Flash) in eine flissige (Wasser) und gasformige Komponente (CO3z) getrennt wird.
Wie in Kapitel 3.3.2 dargestellt, erfolgt die Auslegung in diesem Spezialfall mit dem Modell
HX in AspenPlus und einer Eingangstemperatur von 25 °C des Kiithlwassers. Ein Ventilator
iberwindet die im System anfallenden Druckverluste, welche aus der
Wirmetauscherauslegung resultieren. Somit liefert das gezeigte Modell die erforderliche
Warmetibertragungsfliche des Warmetauschers und die benétigte Leistung des Liifters.

Co,

(=

\%

Flue gas

120 °C,1 atm U 30 °C

Condensate (Aspen)

Abbildung 4-5: Modell der CO;-Abtrennung aus dem Abgas der Oxyfuel-Verbrennung zur
Berechnung der Warmetibertragungsfldche und des Druckverlustes im System. Der
thermodynamischer Zustand des eintretenden Abgasmassenstroms sind der
Literatur entnommen [260]

4.1.2 Energetische Auswertung

In diesem Abschnitt werden die Simulationsergebnisse der implementierten
Prozessmodellierung des Biogas-Oxyfuel-Prozesses vorgestellt. Nach der Darstellung des
Ergebnisses und der charakteristischen Parameter des Basismodells werden die Ergebnisse in
das Oxyfuel- und CO;z-Separationsmodell bertragen. Die FErgebnisse zeigen den
energetischen Abscheideaufwand dieses Konzeptes auf und liefern die Eingangswerte fiir die
wirtschaftliche Bewertung in Kapitel 4.1.3.

Basismodell

Abbildung 4-6 zeigt die Ergebnisse im ProzessflieSbild des Basismodells. Ein Biogas mit
60 Vol.- % CHs und 40 Vol.- % CO; wurde angenommen [247 p. 228 - 230] und das
Verdichtungsverhiltnis auf e=13 eingestellt, was ein typischer Wert fiir BHKW-Motoren ist
[259]. Die maximale Temperatur und der maximale Druck 2407 °C bzw. 122 bar werden nach
dem Reaktor in Strom S3 erreicht. Dabei liegt der beobachtete Spitzendruck im regularen
Bereich von Erdgasmotoren [261]. Die maximale Temperatur fiir die adiabate Verbrennung
dient als theoretischer Wert, welcher bei der Auslegung der Oxyfuel-Verbrennung konstant
gehalten wird. Die Massen- oder Molstrome des Systems sind in Abbildung 4-6 nicht
dargestellt, da sie die intensiven Zustandsgrofien Druck und Temperatur des idealen Systems
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nicht beeinflussen und daher unabhingige Ubertragungsinformationen fiir das Oxyfuel-
Verbrennungsmodell sind. Der jeweilige Biogasfluss in das System fiir die verschiedenen
Systemgroflen wird jedoch firr das CO2-Trennungsmodell benétigt, um die Investitionskosten
fiir die zusétzlichen Geréte zu berechnen.

I:I Temperature (°C)
O Pressure (bar)

20 683 2407 1596 1152
C1) 1 44 122 6 1
biogas 1 1 2 3 4 5

air
Abbildung 4-6:  Ergebnisse der Prozessmodellierung des Basismodells. Die maximale Temperatur in
S3 wird zur Auslegung des folgenden Oxyfuel-Modells verwendet.

Tabelle 4-1 zeigt die untersuchten Biogasanlagengréflen und gibt die Ergebnisse fur die
Massen- und Enthalpiefliisse fiir das eintretende Biogas und sowie die CO2-Massenstrome im
System an. Der Mittelwert fiir den mechanischen Wirkungsgrad nach Gl. 4-4 betragt 40,6 %,
was den derzeitigen Erdgasmotoren zur Stromerzeugung aus Biogas in BHKW-Anlagen gut
entspricht [259]. Der resultierende COz-Massenstrom andert sich beim Ubergang zum
Oxyfuel-Verbrennungsmodell nicht, lasst sich jedoch deutlich einfacher vom Abgas trennen
und steht dann fiir eine Power-to-Fuel-Anwendung zur Verfiigung.

Tabelle 4-1: Resultierende Massenstrome des Basismodells in Abhangigkeit der untersuchten

Anlagengrofien.
Ppecn Biogas- Biogas CO2-Strom Zufuhr CO; Strom im
(Gl 4-3) strom Enthalpiestrom Verbrennungskammer (52) Abgas (S3-S5)
(kW] [kg/h] [(kJ/s] [kg/h] [kg/h]
75 37,6 186 24,3 60,8
125 62,7 308 40,5 101,4
250 125,4 614 81,1 202,7
375 186,9 919 120,8 302,0
500 250,9 1,231 162,2 405,5
1.000 502,2 2.465 324,7 811,6

Oxyfuel-Betrieb

Fiir die Oxyfuel-Verbrennung wurde die maximale Temperatur des Basismodells als Referenz
verwendet, um den Gehalt an recyceltem CO:; im Abgas des BHKW einzustellen. Die
Ergebnisse sind in Abbildung 4-7 dargestellt. Um die Temperatur auf 2407 °C zu begrenzen,
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muss das CO2/CH4-Massenverhéltnis auf 11,8 eingestellt werden. Infolgedessen miissen 68 %
des CO:z im Rauchgas recycelt werden. Die genauen Zusammensetzungen der einzelnen
Strome konnen Tabelle A-9 im Anhang C entnommen werden. Der maximale Druck (S3) von
119 bar liegt unter dem Druck von 122 bar des Basismodells, wodurch eine mogliche
mechanische Uberlastung verhindert wird. Aufgrund der grofleren Wirmekapazitit des
Arbeitsgases ist die Temperatur des Stroms S5 hoher als die des Basismodells. Dies fiithrt zu
einer hoheren Wirmeabgabe der BHKW-Anlage. Aufgrund der beschriebenen Unterschiede
in den thermodynamischen Eigenschaften der Arbeitsgase sinkt der mechanische
Wirkungsgrad auf 34,8 %, was einem absoluten Abfall von An=5,8 % pkt. und eine
Verringerung der mechanischen Leistung von ungefihr 14,5 % entspricht. Tabelle 4-2
vergleicht daher die anfiangliche mechanische Leistung des BHKW mit der Leistung wéhrend
der Oxyfuel-Verbrennung. Beide Prozesse haben den in Tabelle 4-1 aufgezeigten, gleichen
Biogaseinlassstrom. Fiir die nachfolgende Diskussion wird die urspriingliche mechanische
Leistung der Biogasanlage als Referenz fiir die Leistungsklasse verwendet, um die
verschiedenen Systemgrofien zu beschreiben.

I:I Temperature (°C)
0, O Pressure (bar)

28 480 2407 1792 1415
(1) 1 33 119 7 1
biogas 1 1 2 3 4 5
D
0,

Abbildung 4-7:  Ergebnisse der Prozessmodellierung des Oxyfuel-Modells.

Tabelle 4-2: Vergleich der mechanischen Leistung im Basis- und Oxyfuelbetrieb. Pecp im
Basisbetrieb wird im Folgenden als Vergleichsgrofle gewahlt

Ppecn im Basismodell [kW] Precn im Oxyfuel-Betrieb [kW]
75 64

125 107

250 214

375 319

500 428

1000 857
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COz-Separation

Das COg2-Separationsmodell liefert die entscheidenden Grofilen zur Bestimmung des
energetischen und O6konomischen Abscheidungsaufwands. Das aus Wasser und CO2
bestehende Abgas des Oxyfuel-Verbrennungsmodells tritt nach der Prozesswiarmenutzung
mit 120 °C in die COz-Trennung ein. Ab dieser Temperatur wird das Abgas in einem
Rohrbiindelwérmetauscher mit Kithlwasser weiter auf 30 °C temperiert. Ein Temperatur-
Wirmeleistungskurve dieses Warmetauschers kann Abbildung A-7 im Anhang C entnommen
werden. Das Ergebnis des Modells sind der Warmeiibergangskoeffizient k, die logarithmische
Temperaturdifferenz AG und der Druckabfall Ap im System. Mithilfe von k und Af kann mit
Gl. 3-1 die Warmeiibertragungsflache bestimmt werden, die in Tabelle 4-3 dargestellt sind.
Diese Information ist ein Eingangsparameter fiir die 6konomische Analyse der COs-
Abscheidungskosten. Der durch die Auslegung als ,Wirmetauscher-HeatX® (vergleiche
Kapitel 3.3.2) bestimmte Druckverlust von Ap = 61 mbar verursacht die in Tabelle 4-3
dargestellten Geblaseleistungen je nach Groflenordnung der Anlage. Zusammen mit dem in
Tabelle 4-1 dargestellten CO2-Massenstrom, ergibt sich somit ein elektrischer Energiebedarf
des Oxyfuel-Prozesses von Aecpz e = 0,016 MJ/kgCO,. Da fiir den Betrieb der COs-
Abscheidung ansonsten nur Kithlwasser als Betriebsmittel benétigt wird, ist der elektrische
Energiebedarf somit gleich dem Gesamt-Abscheidungsaufwand decq, des Oxyfuelprozesses.
Wird dieser in Gl. 3-14 eingesetzt, kann iiber das Biogas-Oxyfuel-Verfahren Methanol mit
einem Power-to-Methanol Wirkungsgrad von npspeon = 0,604 hergestellt werden.

Tabelle 4-3: Energetische Ergebnisse des COz-Separationsmodells. Fiir den Warmetauscher ergeben

sich folgende Kennwerte: k = 237% ,A0 = 14,2 K, Ap = 61 mbar

Urspriingliche Leistung Kiihlleistung 0 A [m?] Geblase Leistung
im Basismodell [kW] [kW] (kW]

75 26 8 0,3

125 43 13 0,5

250 85 25 0,9

375 128 38 1,4

500 170 51 1,9

1000 340 101 3,8

4.1.3 Bestimmung der CO2-Abscheidekosten

Nachdem tiber die Modellierung des Oxyfuel-Prozesses der Abscheidungsaufwand bestimmt
werden konnte, ist im Anschluss ebenfalls eine Berechnung der zusitzlichen Kapital- und
Betriebskosten fiir eine Nachriistung bestehender Biogasanlagen auf einen Biogas-Oxyfuel-
Betrieb moglich. Die bestehenden Biogasanlagen umfassen bereits einen Fermenter, eine
Biogasvorbehandlung zur Feuchtigkeits- und Schwefelentfernung sowie das BHKW und
arbeiten in ihrer jetzigen Form wirtschaftlich. In diesem Fall tritt, wie im vorherigen Abschnitt
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erlautert, ein Wirkungsgradabfall und damit eine verringerte Stromerzeugung auf, was zu
einem Umsatzverlust fiir den Betreiber der Biogasanlage fithrt. Zusatzlich miissen weitere
Investitionen fiir die neu installierten Einheiten, den Warmetauscher und das Geblase getatigt
und deren Betriebskosten berticksichtigt werden. Um den Umsatzverlust und die zusétzlichen
Kapitalkosten auszugleichen, miisste der Anlagenbetreiber fiir das erzeugte CO vergiitet
werden. Andernfalls wiirde die angenommene Nachriistung nicht vom Betreiber
vorgenommen, da dies nur zu erh6hten Kosten fithren wiirde. Dies ist unabhéngig von der
weiteren Verwendung des erzeugten COa, sei es bei Power-to-Fuel-Anwendungen oder
beispielsweise bei der Abscheidung und Speicherung des Kohlendioxids. Daher werden die
zusatzlichen Kapital- und Betriebskosten und der Umsatzverlust dem erzeugten CO2
zugeordnet und als CO2-Vergiitung fiir das Anlagenbetreiben (revenue for CO;) definiert, was
in Abbildung 4-8 dargestellt ist. Die Berechnung dieser beiden Komponenten der
notwendigen CO»-Vergiitung fiir einen kontinuierlichen wirtschaftlichen Betrieb, welche der
internen Leistungskennzahl CO2-Abscheidungskosten C¢(, entspricht, werden im Folgenden
dargestellt.

HEl Revenue for electricity|
Revenue for CO,

Regular
income
ANrech = -5.8 %pt.
+ CAPEX
& OPEX
Regular Biogas-oxyfuel- -
operation operation

Abbildung 4-8:  Qualitativer Vergleich des Einkommens (engl. income) wihrend des Basisbetriebes
(engl. regular operation) gegeniiber dem Oxyfuel-Betrieb. Reduziertes Einkommen
durch Stromverkauf (engl. revenue for electricity) des BHKW Betreibers entsteht
durch den geringeren Wirkungsgrad wihrend des Oxyfuel-Betriebes und den
Kosten des zusitzlichen Equipments, welche durch entsprechende Vergiitung des
CO; (engl. revenue for CO) allerdings ausgeglichen werden kénnen

Die erste Komponente der CO:-Vergiitungskosten ist der Umsatzverlust (engl: Loss in
revenue: LIR) im Oxyfuel-Betrieb. Dieser hangt vom Einspeisetarif fiir die Stromerzeugung t,;,

dem Biogasvolumenstrom V4445, dem unterem Heizwert H,,

Wirkungsgraddifferenz An des BHKW ab:

Biogas des Biogases und der

LIR =t - VBiogaS ’ HuBiogas Y| Gl 4-5
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Die Umsatzverluste werden, wie erlautert, auf die in Tabelle 4-1 dargestellten CO2-
Produktionsmenge bezogen:
LIR .HuBiogas'An

=t ——— mit m = Vy; .
meo, el Pco, CO, Biogas .DCOZ

Gl 4-6

Der resultierende Zusammenhang des Umsatzverlustes von den in Gl. 4-6 aufgefiihrten
Parametern ist in Abbildung 4-9 dargestellt. Fir typische Einspeisevergiitungen von 0,05-
0,25 €/kWel liegt der Umsatzverlust durch den niedrigeren elektrischen Wirkungsgrad des
BHKW zwischen 9-44 €/tCOs..

60
N LIR Hypiogas * AN
8 50 m —Llel®
= Co, Pco,
w 40
g 30 ___kWh
EO 20 H“Biogas =5.98 m3
> An = 5.8%
= 10 L °
t
0 Peo, = 1.98-1073 —

0 005 01 015 02 025 03
Feed-in tariff t; / €/kWhg,

Abbildung 4-9: Durch die berechneten Wirkungsgraddifferenz hervorgerufener Umsatzverlust
(engl.: Loss in revenue: LIR) in Abhangigkeit der Einspeisevergiitung (engl. feed-in
tariff) des produzierten Stroms.

Die zweite Komponente der COz-Vergiitungskosten sind die zusatzlichen Kapital- und
Betriebskosten des Warmetauschers und des Liifters. Diese werden mit der in Kapitel 3.4.2
vorgestellten Methodik bestimmt. Die Ergebnisse der Kapitalkostenrechnung sind in
Abbildung 4-10 gegeben. Beim Vergleich der Investitionskosten in Abbildung 4-10 (a) steigen
die zusétzlichen Kosten fiir das erforderliche System nur langsam mit der Systemgrofie. Dies
filhrt zu einem starken Riickgang der spezifischen Investitionskosten, bezogen auf die
jahrliche CO2z-Produktionmenge, die in Abbildung 4-10 (b) dargestellt ist. Daher ist im
Hinblick auf die Investitionskosten der Oxyfuel-Betrieb insbesondere fiir grofiere Systeme
besonders vorteilhaft. Als Betriebskosten werden die Stromkosten des Geblases cfgp
berticksichtigt. Diese ergeben sich aus der in Tabelle 4-3 aufgefithrten Gebléseleistung, den
Betriebsstunden von 8.000 h/a und einem Stromeinkaufspreis von 0,15 €/kWh.
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Module Cost Fan — 400
300,000 ® Module Cost Heat Exchanger O .
w 300
Lo
w 200,000 £
= g § 200 o
O o=
& 100,000 I I I I I 2% 100 .
8 I o
0 = 0
75 125 250 375 500 1000 0 200 400 600 800 1000
(a) Initial biogas electric output / kW (b) Initial biogas electric output / kW

Abbildung 4-10: (a):Investitionskosten FCI des Warmetauschers (engl.: Heat Exchanger) und des
Geblases (engl.: Fan) in Abhangigkeit der urspriinglichen Leistung des BHKW im
Basismodell (engl.: initial biogas electric output)
(b): Spezifische Investitionskosten (engl. mass specific FCI) der Summe der
Investitionskosten aus (a) bezogen auf die jihrliche CO;-Produktionsmenge in
Abhéngigkeit der urspriinglichen Leistung des BHKW im Basismodell

Somit sind beide Komponenten der CO:-Vergitung bestimmt. Innerhalb einer
technookonomischen Bewertung der Nachriistung der Biogasanlage konnen nun die
Herstellkosten (Net Production Costs; NPC) von CO: bestimmt werden. Um den
beschriebenen Ausgleich des Umsatzverlustes durch eine CO:-Vergiitung zu erreichen,
miissen die Herstellungskosten von COz gleich der Menge an produziertem CO2 multipliziert
mit der CO2-Vergiitung, beziehungsweise den CO2-Abscheidungskosten C¢(, sein:

NPC
€0, Gl 4-7

NPCco, = mco, " Cco2 = Ccoz =
Mco,
Die Betriebskosten (XOPEX) bestehen nach Tabelle 3-4 aus den folgenden Bestandteilen nach

Turton et al. [311]:
(Cgr: Rohstof fe, Cpe: Betriebsmittel, Cp,, Personal, FCI: Investitionen)

YOPEX = 1,031 (Cg + Cget) + 2,284 - Cpgy + 0,151 - FCI Gl 4-8

Die Personalkosten Cp,, werden bei dieser wirtschaftlichen Bewertung vernachléssigt, da
davon ausgegangen wird, dass der erforderliche Warmetauscher und Lifter von demselben
Personal gewartet werden, das die Biogas- und BHKW-Anlage betreibt. Gleiches gilt fiir die
Kosten der Administration. Die spezifischen Umsatzverluste werden als zusitzliche

Betriebsmittelkosten Cpg,; neben den Betriebskosten des Geblases (g, der Anlage behandelt.
Cpet = LIR + Cygp Gl 4-9

Materialkosten Cj fallen ebenfalls nicht an, da der genutzte Sauerstoff aus der Elektrolyse als
kostenfrei angenommen wird. Fir die Abschreibung wird die in 3.3.3 beschriebene
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Annuitidtenmethode ohne Umlaufkapital verwendet. Somit vereinfacht sich Gl. 4-8 fiir die

Herstellungskosten NPC¢q, des erzeugten CO; zu:

i-(1+0"

-~ 7 Gl 4-10
a+om-1

NPC¢p, = 0.141 FCI + 1.03 - Cg, + FCI -

Durch Teilen von Gl. 4-10 durch das durch den Biogas-Oxyfuel-Prozess erzeugte COz und
unter Beruicksichtigung von Gl. 4-6 und Gl. 4-7 kann die CO.-Vergiitung Cco, berechnet
werden:

€piogas * AN Cfan) FCI ( i-(1+" >
C =1.03 |ty + + 10141 + ———— Gl 4-11
coz ( “ Pco, Mo, Mco, a+r-1

Erhélt der Betreiber die berechnete CO:z-Vergittung werden die verringerten Einnahmen
bedingt durch den Oxyfuel-Betrieb genau ausgeglichen, wodurch sie als Grenzpreis (engl.:
break-even-price)  definiert ~werden konnen. Um das Vorgehen der COs-
Vergiitungspreisbestimmung zusammenzufassen, zeigt Tabelle 4-4 die wichtigsten
Annahmen und Randbedingungen.

Tabelle 4-4: Zusammenfassung der Annahmen zur Kapital- und Betriebskostenbestimmung fiir die
Nachriistung einer bestehenden Biogasanlage auf Oxyfuel-Betrieb

Kapitalkostenbestimmung Betriebskostenbestimmung
Spezifikation Wert Spezifikation Wert
Zusitzliche Wirmetauscher, Zusammensetzung Umsatzverluste+
w . Stromkosten
Komponenten Geblase Betriebskosten .
Geblase
Siehe Kapitel 3.3.3.
. .. Vernachlissigung der Materialkosten Cg
Kapitalkostenmethodik Personal- und fiir Sauerstoff o€t
Administrationskosten
Elektrizitatskosten
Geblase (Cfan) 0,15 €/kWh
Einspeisetarif t,; 0-0,3 €/kWh
CPQT 0

Die Ergebnisse aus Gl. 4-11 zeigt Abbildung 4-11. Dabei ist die CO2-Vergiitung Ccp, , bzw. der
Grenzpreis fiir den wirtschaftlichen Weiterbetrieb der Anlage, in Abhangigkeit des
Einspeisungstarifs und der Anlagengrofie dargestellt. Die bereits beobachteten Trends in
Abbildung 4-9 und Abbildung 4-10 werden hier kombiniert. Dies bedeutet, dass die CO2-
Vergiitung fir grofiere Systeme abnimmt und bei Erh6hungen des Einspeisetarifs zunimmt.
Herauszustellen ist, dass selbst bei einem unkonventionell hohen Einspeisetarif von
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0,3 €/kWher und der kleinsten Biogasanlagengréfle von 75kWe die resultierende CO2-
Vergiitung 120 €/t nicht iiberschreitet. Dieser Wert entspricht dem aktuellen Niveau der CO»-
Abscheidungskosten fiir industrielle Post-Combustion Abtrennung, vergleiche Tabelle 2-10.
Der Einspeisetarif von 0€/kWhe in Abbildung 4-11 ist nur der Vollstandigkeit halber
enthalten, stellt jedoch keine giiltige Losung dar. Der Hauptzweck der Biogasanlage ist nach
wie vor Strom und Warme zu produzieren. Wenn der Betreiber fiir die Stromerzeugung nicht
vergitet wird (= 0 €/kWhel), ist kein wirtschaftlicher Betrieb méoglich.

-

o

o
[

80

60 —

40 +

20 4

Break-even CO, price / €/,cq,

(=)
]

° 200 40 600 goo 0.1 02 v
Initial biogas electric output / kW 10000 Feed-in tariff / €/kWh,,

Abbildung 4-11: CO:-Vergiitungpreis, bzw. CO:-Grenzpreise (engl: Break-even COz-prices) in
Abhingigkeit der urspriinglichen Leistung des BHKW im Basismodell (engl.: initial
biogas electric output) und der Einspeisevergiitung (engl: feed-in tariff) der
Stromerzeugung des BHKW

Fir einen typischen Einspeisetarif fiir bis 2014 gebaute deutsche Biogasanlagen von
0,15 €/kWhe sind die detaillierten Betriebs- und Kapitalkosten als Extraktion aus Abbildung
4-11 in Tabelle 4-5 aufgefiihrt. Da die Betriebskosten (OPEX) vorwiegend vom Umsatzverlust
aufgrund geringerer mechanischer Effizienz abhéngen, hat der hohere Strombedarf des
Lufters mit zunehmender Systemgrofie nur einen geringen Einfluss, wodurch die spezifischen
OPEX konstant bleiben. Da die spezifischen Kapitalkosten mit der Anlagengréfle sinken, wird
der Umsatzverlust der wichtigste Kostenfaktor. Dies ist in Abbildung 4-12 dargestellt, welche
die Zusammensetzung der COj-Vergiitung in Kreisdiagrammen fiir drei verschiedene
Systemgroflen und den Einspeisetarif von 0,15 €/kWh zeigt. Fiir eine Biogasanlage in der
Leistungsklasse 500 kW, machen die Umsatzverluste 68 % der COz-Vergiitung aus. Dies
bietet erhebliche Kostensenkungspotenziale fiir neu gebaute Biogasanlagen mit Oxyfuel-
Verbrennungstechnologie, da der Wirkungsgradabfall bei einem angepassten Motor
moglicherweise weitaus geringer ist. Trotzdem liegen bereits die in Tabelle 4-5 aufgefiihrten
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COgs-Vergiitungspreise zwischen 33-88 €/tcoz am unteren Ende der aktuellen COg-
Abscheidungskosten aus industriellen Abgasen. Die CO2-Vergiitungkosten sind daher auf
einem sehr geringen Niveau, was vorteilhaft fiir eine anschliefende Verwendung in einem
Power-to-Fuel Verfahren ist.

Tabelle 4-5: Zusammensetzung der CO.-Vergitung (= CO.-Abscheidungskkosten) Ccp, in

. _ _€
Abhéangigkeit der tel _0'15kWhgz‘

[Betriebskosten (OPEX), Investitionskosten (CAPEX), jahrliche Kapitalkosten (ACC),
Umsatzverluste (LIR), Betriebskosten fiir das Geblése (Fan)]

Anlagengrofie fur einen Einspeisetarif

Urspriingliche  OPEX ACC Produziertes Spezifische Spezifische  C;p,[€/tcoz]
Leistung im (Fan+LIR) [€] CO, OPEX CAPEX
Basismodell [€] [t/a] [€/tcoz] [€/tcoz]
(kW]
75 12,900 31,200 500 26 62 88
125 21,600 31,800 840 26 38 64
250 43,200 33,500 1680 26 20 46
375 64,700 36,400 2520 26 14 40
500 86,400 38,000 3360 26 11 37
1000 172,700 46,000 6720 26 7 33
Fan Fan Fan
’ 1% 1% 2%
LIR AcC
28% ACC 30%
44%
AcC LIR
71% 55% LIR
68%
75 kw 250 kW 500 kW

Abbildung 4-12: Zusammensetzung der CO:-Vergiitung fiir drei betrachtete Systemgrofien in
jahrliche Kapitalkosten (ACC), Umsatzverluste (LIR) und Betriebskosten fiir das
Geblase (Fan).

4.1.4 Diskussion und Zwischenfazit des Biogas-Oxyfuel-Verfahrens

Der in diesem Kapitel entwickelte Biogas-Oxyfuel-Prozess zeigt eine Mdoglichkeit auf, die
signifikanten, aber stark verteilten Mengen an erneuerbarem CO: von Biogasanlagen zu
erschliefen. Der Gesamt-Abscheidungsaufwand Adecy, liegt dabei mit 0,016 MJ/kgcoz auf
einem sehr geringem Niveau. Tabelle 4-6 zeigt die jahrliche CO2-Produktion der analysierten
Systemgrofien mit 8.000 Betriebsstunden, das produzierbare Methanol und den erforderlichen
Wasserstoff. Die jahrlichen CO2-Produktionsmengen der Systeme weisen ihre jeweiligen
Hochstwerte auf, da der gesamte Kohlenstoff des Biogases in Form von Kohlendioxid genutzt
wird. Der klassische Ansatz einer Trennung in COz und Methan wiirde deutlich weniger
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Methanol ergeben, da das Methan abgetrennt und Teile des Biogases fiir die Beheizung des
Fermenters genutzt werden miissten.

Tabelle 4-6: Jahrliche CO:-Produktion des Biogas-Oxyfuel-Prozesses mit daraus resultierender
Methanol Produktionskapazitat und benotigter Wasserstoft-Produktionsmenge

Urspriingliche CO; -Strom im Jéahrliche CO; Methanol Bendétigtes H» zur
Leistung im Abgas Produktion [t/a] ~ Produktions- Methanol-
Basismodell [kg/h] kapazitit produktion
(kW] [t/a] [t/a]
75 61 486 354 67

125 101 811 590 112

250 203 1621 1181 223

375 302 2416 1759 333

500 405 3243 2362 446

1000 811 6492 4728 894

Das vorgestellte System ist ein stationidres Modell, das mit konstanten Wasserstoff- und
Sauerstoffstromen einer vor Ort installierten Elektrolyse arbeitet. Mit dem fortschreitenden
Ubergang des Energiesektors hin zu erneuerbarer und schwankender Stromerzeugung wire
die Moglichkeit eines dynamischen Betriebs des Systems erstrebenswert. Dies konnte
entweder durch den dynamischen Betrieb des Gesamtsystems oder durch Gasspeichern als
Puffer erreicht werden. Mit dem dynamischen Betrieb des Gesamtsystems ist ein transienter
Betrieb der Methanolsynthese bei Driicken von bis zu 8 MPa und Temperaturen von 250 °C
eine Herausforderung. Durch die Gasspeicherung von Biogas, CO2, Hz und O: kann eine
konstante Methanolproduktion erreicht werden. Mit dieser Konfiguration kénnte das System
entweder Strom aus dem Netz beziehen, um Wasserstoff zu erzeugen, oder Strom tiber das
BHKW liefern. Die daraus resultierenden Kosten fiir den Gasspeicher und insbesondere die
reduzierten Betriebsstunden wiirden jedoch die Wirtschaftlichkeit des Systems
beeintrachtigen.

Das vorgeschlagene Konzept unterscheidet sich in zwei Punkten stark im Vergleich zum
gegenwirtigen Stand der Technik der Biogasauftrennung, der in Kapitel 2.5.2 dargestellt ist.
Zuerst wird im Biogas-Oxyfuel-Prozess der gesamte biogene Kohlenstoft fiir eine Power-to-
Fuel-Nutzung durch Verbrennung des gesamten Biogases im BHKW nutzbar gemacht und
gleichzeitig weiterhin Strom und Wiarme erzeugt. Dies ist bei einer klassischen Biogas-
Aufbereitungsanlage nicht moglich. Zweitens unterscheidet sich die Technik der CO:-
Abscheidung grundlegend von anderen Abscheidetechnologien. Wahrend bei klassischen
Biogas-Aufbereitungsanlagen CO2 von einem Biogas getrennt wird, um das gewiinschte
Produkt Methan zu erhalten, muss beim Biogas-Oxyfuel-Prozess das CO: nur durch
Kondensation vom Wasser im Abgas getrennt werden. Dies wird erreicht, indem das Biogas
mit Sauerstoff verbrannt wird, wodurch die Komplexitdt der Trennung und der energetische
Aufwand erheblich reduziert werden. Ein direkter Vergleich der aktuellen Biogasaufbereitung

95



4 Der Einfluss der CO2-Abtrennung auf die erneuerbare Methanolsynthese

mit dem Biogas-Oxyfuel-Prozess System ist jedoch nicht treffend, da die derzeitigen
Biogasaufbereitungssysteme nicht zur Erzeugung eines reinen Kohlendioxidstroms, sondern
zur Erzeugung von Methan fiir das Gasnetz ausgelegt sind. Daher sind die jeweiligen
Produkte der beiden Systeme unterschiedlich.

Im Vergleich zur industriellen Post-Combustion Abtrennung liefert das Biogas-Oxyfuel-
Verfahren dhnliche Abscheidungskosten von 33-88 €/tcoz, obwohl die CO2- Produktion mit
maximal 6.492 t/a (siehe Tabelle 4-6) erheblich geringer ist, als die derzeitigen industriellen
CO2-Abscheidungsanlagen von bis zu 8,4 Mt/a [227]. Dies ist begriindet durch die einfache
Abscheidung mit einem Warmetauscher im Biogas-Oxyfuel-Prozess, der Moglichkeit, das
BHKW auch im Oxyfuel-Modus zu betrieben, und die kostenlose Verfugbarkeit von
Sauerstoff aus der Elektrolyse. Wenn der Sauerstoff vor Ort erzeugt werden miisste, wiirde
der COz-Preis entsprechend steigen. Durch den beschriebenen Riickgang der Férderung von
Biogasanlagen in Kapitel 2.5.2, konnte der Verkauf von CO: zu Preisen oberhalb der
berechneten Abscheidungskosten eine zusétzliche Einnahmequelle fur
Biogasanlagenbetreibern darstellen.

Die Kopplung einer Power-to-Fuel-Produktion mit der Oxyfuel-Verbrennung von Biogas
erweist sich somit abschliefend als &uflerst vorteilhaft. Der Trennaufwand gegeniiber
klassischen Biogas-Aufbereitungsanlagen wird signifikant reduziert, wahrend die maximale
biogene Kohlenstoffausbeute zur Verfiigung gestellt wird. Zudem koénnen mit diesem
Konzept auch kleine biogene CO2-Quellen wirtschaftlich erschlossen werden. Die Kopplung
macht jedoch beide Prozesse voneinander abhangig, was bedeutet, dass ein Prozess nicht ohne
den anderen ausgefiithrt werden kann.

4.2 Luft als Kohlenstoffquelle

Wie in Kapitel 2.5.3 beschrieben, kann durch die Abtrennung von Kohlendioxid (engl. direct
air capture: DAC) aus der Luft eine Standortunabhéngigkeit der Power-to-Fuel Synthese
erreicht werden. Somit kénnen Standorte mit besonders vorteilhaften Randbedingungen zur
Erzeugung erneuerbarer Energie fiir die synthetische Kraftstoffproduktion erschlossen
werden. Eine Herausforderung in der Abtrennung ist die geringe CO2-Konzentration, was zu
einem erhohten Energieaufwand fiihrt, wie in der Literaturtibersicht in Kapitel 2.5.4 gezeigt.
Ziel dieses Unterkapitels ist, den Energieaufwand einer COz-Adsorption aus der
Umgebungsluft anhand eines erstellten Modells zu analysieren, um den Einfluss der dufleren
klimatischen Randbedingungen aufzuzeigen. Dazu wird analog zu Kapitel 4.1 die CO2-
Abtrennung mit einer Methanolsynthese kombiniert und die zwei in Kapitel 2.5.3
vorgestellten Konzepte der Firmen Climeworks und Global Thermostat zusammengefiihrt.
Gekoppelt wird die Synthese mit dem DAC-Verfahren iiber die tiberschiissige Prozesswarme
der Methanolsynthese. Teile der Ergebnisse des Kapitels 4.2 wurden innerhalb einer im
Rahmen der Dissertation betreuten Masterarbeit generiert (siehe Tabelle A-1 im Anhang).
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4.2.1 Aufbau des Simulationsmodelles

Das Schema des Power-to-Fuel-Modells zur Analyse des-DAC-Energieverbrauches ist in
Abbildung 4-13 dargestellt. Dieses wurde in Matlab Simulink implementiert, um eine
standortabhéngige, dynamische Simulation zu ermdglichen. Somit kann der in Kapitel 2.5.3
beschriebene, zyklische Verlauf der Ad- und Desorption abgebildet und mit der
fluktuierenden Stromerzeugung aus Windstrom kombiniert werden. Die Eingangsgrofie des
Systems ist die Windgeschwindigkeit vy, ;nq, die pro Zeiteinheit (1 h) elektrische Energie
Wi ka erzeugt, welche zum Betrieb einer Elektrolyse zur Wasserstoffproduktion genutzt wird.
Der Wasserstoff wird in einer kontinuierlich betriebenen Synthese-Anlage zu Methanol
weiterverarbeitet, welche zusatzlich einen elektrischen Energiebedarf Wy, po0y aufweist. Das
zweite Edukt der Methanolsynthese Kohlendioxid wird durch die Direct-Air-Capture Einheit
bereitgestellt, in der CO2 aus einem Luftstrom 7714, ;, abgetrennt wird. Der Warmebedarf der
DAC-Anlage kann zum Teil durch die Abwéarme der Methanol-Anlage Qpeon gedeckt
werden. Der restliche Bedarf wird die durch externe Warme Aecp,¢, zugefiihrt. Das
abgebildete Modell berechnet diesen zusétzlichen Warmebedarf und die benotigte elektrische
Energie der DAC-Anlage Aecpy ¢

Vs
wind Wel,MeOH
W, m
| WEC }Lv| Electrolysis |—>H2
Mairout MeOH- | MMeoH
Synthesis
Aecoz el
—_—
DAC- Mco2
Majr,in Unit
—_—]
Aecozth WEC: Wind Energy Converter
' Qmeon DAC: Direct Air Capture

Abbildung 4-13: Oberste Prozessebene des in Matlab-Simulink implementierten Modells zur Analyse
der Methanolsynthese aus Windstrom und CO; aus der Umgebungsluft. Wind wird
iber eine Windenergieanlage WEC (engl.: Wind Energy Converter) zu Strom und
dann in einer Elektrolyse (engl.: Electrolysis) in Wasserstoff umgesetzt. Dieser wird
zusammen mit CO; aus einer DAC-Anlage zu Methanol synthetisiert. Prozesswérme
der Methanolsynthese wird zur Abtrennung von CO: aus der Luft (engl: Air)
genutzt. Werte in Rot werden durch das Modell berechnet.

Der Fokus dieses Kapitels liegt auf der Modellierung und der spiteren Auswertung der
Ergebnisse der DAC-Einheit. Die Modellierung der Komponenten Windenergieanlage,
Elektrolyse und Methanolsynthese erfolgt als ,Blackbox-Modelle“ mit Literaturangaben.
Diese zeichnen sich damit aus, dass sie fiir einen einzigen Eingangswert, in Abhéngigkeit
einer hinterlegten Kennlinie, einen Ausgangswert ausgeben. Fur die Modellierung der
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Methanolsynthese werden die in Tabelle 3-7 aufgefiihrten Betriebsmittelbedarfe aus
Schemme [50] verwendet. Detaillierte Angaben zur Blackbox-Modellierung kénnen dem
Anhang D entnommen werden. Im Folgenden wird der Aufbau des Direct-Air-Capture
Einheit vorgestellt.

Modellierung der Direct-Air-Capture Einheit

Der Aufbau der DAC-Anlage ist in Abbildung 4-14 dargestellt. Die Anlage setzt sich aus einer
Anzahl n an Adsorbern, einem COs-Speicher, zwei Dampfspeichern und einem Ventilator zur
Durchstromung des Adsorbers mit Luft und einer Vakuumpumpe zusammen. Wie in
Abbildung 4-14 zu entnehmen, sind die Massen- und Energiestrome entweder zeitlich
konstant oder zyklisch. Die zyklischen Energie- und Massenstrome fallen lediglich bei
bestimmten Prozessschritten der Adsorber an, beispielsweise die CO2-Produktion. Ein COz-
Speicher gleicht die schwankende COz-Produktion f¢p, proq aus, sodass ein konstanter CO2-
Massenstrom ¢, die DAC-Anlage verlasst. Dieser konstante CO2-Massenstrom wird von
der Methanol-Anlage vorgegeben und entspricht der COz-Menge, die erforderlich ist, um den
ebenfalls konstanten Wasserstoffstrom zu Methanol umzusetzen. Der konstante Strom an
Wasserstoff kann durch die Implementierung eines Wasserstoff-Pufferspeichers erreicht
werden. Die Abwirme der Methanol-Synthese Qyeop ist konstant. Da aber kein konstanter
Wirmebedarf im System herrscht, wird die Methanol-Abwéarme in den Dampfspeicher mit
dem hochsten Temperaturniveau von 125 °C zusammen mit dem externen Wéarmebedarf
Aecp, tneingespeist. Der zweite Dampfspeicher halt bei 45,8 °C die Dampfmenge zur Spiilung

(engl.: Purge) des Adsorbers unter Vakuum vor.

MI mAir,out

Mair.in n Adsorber —( D—mcoz'prOd CO,- —>m602
v ™ Storage =

PVent TPVak
QH VPurge
o |iid
Aeécoz tn 2 Steam storage CQweon
tanks
= = ™ Cyclic
Temperature levels; E=: Constant

458 - | G |

[ueon and déconsn |—125°C

Abbildung 4-14: Zweite Prozessebene des DAC-Simulationsmodells: Aufbau der DAC-Einheit mit
Adsorbern, COz- und Dampfspeichern. Die Dampfspeicher (engl.: steam storage
tanks) liegen dabei auf zwei Temperaturniveaus.
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Die Anzahl an Adsorbern in der DAC-Anlage ist variabel, betrigt jedoch mindestens zwei,
damit eine Wirmeintegration zwischen den Adsorbern stattfinden kann. Die
Wiérmeintegration orientiert sich dabei an dem DAC-Verfahren von Global Thermostat [271],
siehe Abbildung 2-24.

Nachdem aus Abbildung 4-13 der Fokus auf die DAC-Einheit gelegt und deren Aufbau nun
vorgestellt wurde, wird im Folgenden aus Abbildung 4-14 der Fokus auf die Modellierung des
Adsorbers gelegt. Dieser bestimmt mafigeblich den thermischen und elektrischen
Wirmebedarf der DAC-Anlage. Die Modellierung der CO2-und Dampfspeicher kann Anhang
D entnommen werden.

Modellierung und Aufbau der Adsorber-Einheit

Durch den Adsorber, inklusive des darin enthaltenen Adsorptionsmaterials und der
Peripherie zur Druckabsenkung und Durchstromung, werden die folgenden energetischen
Kennwerte der DAC-Anlage beeinflusst:

— Energiebedarf des Ventilators Wy,,; durch den Druckverlust Apy.,; und die COs-
Abtrennungsrate Aw,p, der Adsorbensschiittung,

— Energiebedarf der Vakuumpumpe Wy, durch die Porositit und Dichte des
Adsorbensschiittung,

— Wairmebedarf wihrend des Desoptionsschrittes durch die Eigenschaften des
Adsorptionsmaterials.

Der CO2-abhingige Energiebedarf des Ventilators Wy,,, ist nach Kapitel 2.5.3 vom

Druckverlust der Stromung durch den Adsorber Apy,p,;, dem Wirkungsgrad des Ventilators
Nyent> sowie der COz-Abtrennungsrate Awcg,, sowie der COz-Konzentration in der Luft
Ccozufe abhdngig, siehe Gl 2-10. Die Angaben der verwendeten Parameter sind in
Tabelle 4-7 aufgefithrt. Zur Bestimmung des
Energiebedarfes der Vakuumpumpe, ist der
Aufbau eines Adsorbers in Abbildung 4-15
dargestellt. Dieser weist eine zylindrische Form

mit dem Durchmesser D auf, welche mit einer d

[«—>|
>0

Adsorbensschiittung mit der Dichte pgepiiee
gefiillt ist. Dabei sind h die Adsorberhéhe und d
der Partikeldurchmesser. Die Werte fir die

charakteristischen Grofien des Adsorbers sind D
Roestenberg et al. [275] entnommen und in
Tabelle 4-7 aufgefl'ihrt. Die Porositit der Abbildung 4-15: Adsorber mit Durchmesser D,

Schiittung ist € = 0,375. Dabei gibt die Porositét Schiitthhe h und Partikel-
durchmesser d
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an, welcher Anteil des Adsorbervolumens nicht von der Schiittung eingenommen wird.
Dieses Volumen Vj,,; muss im Desorptionsschritt evakuiert werden und hat somit Einfluss
auf den Energiebedarf der Vakuumpumpe Wyg,. Das Volumen wird mit der Masse an
Adsorbens myg4sund der Dichte der Schiittung pscpicr (siehe Tabelle 4-7) berechnet. Dabei
lasst sich my4¢ mithilfe der Adsorptionskapazitit ko, in Abhangigkeit der adsorbierten COa-
Menge m(, ausdriicken:

Mads Mco2
Vfrei =€ VAdsorber =€ =€ Gl 4-12

Pschiitt Kco2 * Pschiitt

Der Energiebedarf der Vakuumpumpe Wy, ergibt sich danach in Abhingigkeit der
Druckdifferenz und des Wirkungsgrades der Vakuumpumpe (modelliert als Verdichter,
Wirkungsgrad=0,76, siehe Tabelle 3-3) zu

Wy = rei BPges GL 4-13
Nvak

Zuletzt hat das gewéhlte Adsorbensmaterial einen mafigeblichen Einfluss auf den
Wirmebedarf der CO2-Adsorption. Als Adsorptionsmaterial wird das Adsorbens APDMS-
NFC-FD gewahlt, da dieses iber eine Adsorptionskapazitit im mittleren Bereich k;p, =

0,955 moleos _ 42,02 ];g;i, verfugt, vergleiche Abbildung 2-21. Die Kapazitit des Adsorbens
Ads

o
kgaas

wird hierbei als konstant betrachtet. Da die Luftfeuchtigkeit und die Temperatur ebenfalls

einen Einfluss auf die Kapazitit aufweisen (siehe Kapitel 2.5.3), wurde eine
Parametervariation in Abbildung A-12 im Anhang durchgefiihrt.

Parallel zur CO:z-Adsorption findet ebenfalls eine Adsorption von Wasser statt. Die
Aufnahmekapazitat von Wasser k. ist dabei abhiangig von der relativen Luftfeuchtigkeit ¢
und wird durch lineare Interpolation mit Literaturwerten von Climeworks [296] bestimmt:

o moly,y @ — 04 ( moleo) Gl 4-14
H20 kGaas 0,8—-0,4 kGaas

Fir die Adsorption von Wasser wird keine Adsorptionsrate beriicksichtigt. Stattdessen wird
angenommen, dass am Ende der Adsorptionsphase das Adsorbens jeweils mit Wasser
gesittigt ist. Fir die adsorbierte Wassermenge gilt dann

m,
coz Gl 4-15

My20,ad = K20 Mu20 Maas = Ku20 Mu20 - P
co2
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Tabelle 4-7: Parameter zur Berechnung des thermischen und elektrische Energiebedarfes des

Adsorbers
Parameter Symbol Einheit =~ Wert Literatur
Partikeldurchmesser des Adsorbens d mm 5 [275]
Adsorberhéhe h m 0,5 [275]
Schiittdichte Pschitt k_g 400 [275]
m3
Porositét der Schiittung € - 0,375 [275]
Druckdifferenz Vakuumpumpe Apges Pa 90.000
Wirkungsgrad Ventilator Nvent % 50 [272]
Druckverlust bei Durchstromung Apyent Pa 150 [271]
CO.-Abtrennungsrate aus der Luft Awcor % 55 [271]
Volumenanteil CO; in Luft Vcoz,Luft ppm 408 [332]
Dichte Luft Pruft kg/m?® 1,204
Adsorptionsrate von CO; Tad _Jeoz 20,07 [283]
kgAds h
g
Adsorptionskapazitit fiir CO, Kco2 =0z 42,02 [284]
kgAds
k 1,4 296
Wérmekapazitat des Adsorbens Caas —] [296]
kg K
Desorptionsenthalpie CO, Ahpes,coz M 70 [29¢]
mol
Desorptionsenthalpie H,O Bhpesizo K 47 [29¢]
mol
A k 2.2 296
Verdampfungsenthalpie H;O hy k_] 60 [296]
g

Prozesszyklus der DAC-Einheit

Nachdem die Modellierung der DAC-Einheit erlautert wurde, zeigt Abbildung 4-16 die
Prozessschritte, welche ein Adsorber zyklisch durchlduft. Dabei sind elektrische
Energieaufwande in Gelb, Warmequellen in Rot und Warmesenken in Blau hinterlegt. Der
Verlauf der Prozessschritte orientiert sich an den acht in Kapitel 2.5.3 vorgestellten Schritten
des Verfahrens von Climeworks [296]. Durch die zusétzliche Warmeintegration nach dem
Konzept von Global Thermostat [271] steigt die Anzahl an Prozessschritten von acht auf elf
an. Die zusitzlichen Prozessschritte sind Schritte (2), (3), und (10). Folgend werden die
wichtigsten Charakteristika der elf Prozessschritte, inklusive der jeweiligen Energiebedarfe
und der Energieintegration, vorgestellt. Eine genaue Beschreibung der implementierten,
mathematischen Zusammenhénge in Matlab je Prozessschritt kann Anhang D entnommen
werden.
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1. Adsorption 2. Evacuation (1) 3. Pre-Heat (HI)
Air - Steam | Stelam
Water
PVent
11. Cooling (2)
4. Evacuation (2)
i Qc I:l %
PVac
10. Cooling (HI)

5. Pre-Heat (2) to 60 °C

Steam CQnr

Water .
! Steam
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Abbildung 4-16: Prozesszyklus eines Adsorbers inklusive zu- und abgefiihrter Energiefliisse. Die mit
rotem Pfeil dargestellte Warmeintegration HI (engl. heat integration) wird von
einem benachbarten Adsorber zur Verfiigung gestellt, der sich gerade im
Prozessschritt (10) befindet. Der Adsorber ist stets als Rechteck dargestellt.

In Schritt (1) in Abbildung 4-16 wird wihrend der Adsorptionsphase Luft durch den Adsorber
gefithrt. Hierfiir wird ein Ventilator installiert, der ein Leistung Py, benotigt und somit den
ersten Teil des elektrischen Energiebedarfes der DAC-Einheit nach Gl. 2-10 ausmacht. Wasser
und CO2 werden adsorbiert. Dabei wird die Menge an mitadsorbiertem Wasser mithilfe der
vorherrschenden relativen Luftfeuchtigkeit am Standort nach Gl. 4-15 bestimmt. Sobald der
Adsorber mit CO2 in Abhéngigkeit der in Tabelle 4-7 aufgefithrten Adsorptionsrate und -
kapazitat gesattigt ist, folgt die erste Drucksenkung in Schritt (2). Eine Vakuumpumpe senkt
den Druck nach Gl. 4-13 auf den standortabhingigen Sattdampfdruck des benachbarten
Adsorbers, sodass Schritt (3), die Heizphase durch Wérmeintegration (HI), folgen kann. Hier
wird ein Teil der Abwarme eines benachbarten Adsorbers, welcher sich in Schritt (10)
befindet, zuriickgewonnen und zum Aufheizen genutzt. Die Abwérme wird in Form von
Dampf abgegeben. Der Dampf kondensiert dabei im Adsorber und heizt diesen auf, vergleiche
Abbildung 2-24. Die erreichbare Temperatur ist von der standortabhéngigen Einflussfaktoren
Umgebungstemperatur und Luftfeuchtigkeit abhangig. Darauf folgt in Schritt (4) eine weitere
Drucksenkung im Adsorber auf den Desorptionsdruck von 100 mbar. Somit setzt sich der
Energiebedarf der Vakuumpumpe Wy, aus den Einzelbedarfen aus Schritt (2) und (4) nach
Gl 4-13 zusammen. In Schritt (5) wird der Adsorber, inklusive des adsorbierten CO2 und
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Wassers, weiter auf eine Temperatur von 60 °C aufgeheizt. Danach erfolgt der Pre-Purge in
Schritt (6). Hierbei wird die im Adsorber eingeschlossene Luft durch Dampf verdriangt.
Dadurch wird sichergestellt, dass das Adsorptionsmaterial keinen Schaden nimmt, indem es
Sauerstoff bei hohen Temperaturen ausgesetzt wird. In Schritt (7) wird auf die
Desorptionstemperatur von 110 °C geheizt, bevor in Schritt (8) bei konstanter Temperatur die
bendtigte Desorptionswarme Q¢ bereitgestellt wird und somit Wasser und CO2 desorbieren.
In diesen beiden Schritten steht die Abwérme der Methanolsynthese aus dem Dampfspeicher
und die zusatzliche externe Warme Aecg, ¢y zur Verfiigung. Im darauffolgenden Purge-Schritt
(9) werden die desorbierten Stoffe H,O und COz mit Dampf aus dem Adsorber herausgespiilt.
Das Gasgemisch wird in einem Kondensator vom Wasser getrennt. Die dabei anfallende
Kondensationswarme liegt aufgrund des vorliegenden Desorptionsdruckes von 100 mbar
unterhalb der Sattdampftemperatur von 45,8 °C und stellt somit keine attraktive Warmequelle
dar. Das abgetrennte Wasser wird zur erneuten Dampferzeugung genutzt. In der Kithlphase
durch Warmeintegration (Schritt (10)), wird Wasser in den Adsorber eingespritzt, welcher
noch die Desorptionstemperatur von 110 °C aufweist. Dieses verdunstet und kithlt dadurch
den Adsorber. Der entstandene Dampf wird in einen benachbarten Adsorber geleitet, der
durch die Kondensation dieses Dampfes aufgeheizt wird (Schritt (3) des benachbarten
Adsorbers). Von der Kiihlleistung QK(l) kann unter Bertcksichtigung der minimalen
Temperaturdifferenzen zwischen Dampf und Adsorbern der Anteil der nutzbaren
Wirmeintegration Qp; zuriick gewonnen werden. Abschliefend wird in Schritt (11) der
Adsorber weiter auf eine Temperatur von 60 °C gekithlt. Der dabei freiwerdende
Energiestrom QK(Z) wird nicht weiter genutzt. AnschlieBend werden die Druckventile
gedffnet, wodurch sich Umgebungsdruck und Umgebungstemperatur im Adsorber
wiedereinstellen und ein neuer Zyklus beginnen kann.

Nach der der Beschreibung der Prozessschritte aus Abbildung 4-16 setzt sich der
Energiebedarf Aecp, der DAC-Einheit aus einer elektrischen Aegp;,; und thermischen
Aecppn  Komponente zusammen, siehe Gl 4-16. Dabei besteht der elektrische
Energieaufwand nach Gl. 4-17 aus den Energieaufwénden fiir Ventilator und Vakuumpumpe
(gelb in Abbildung 4-16). Der thermische Aufwand ist die Differenz aus Wéarmesenken
Y.Qsenken und nutzbaren Wirmequellen Y Qoyelien, sieche Gl 4-18. Die Warmesenken
> Qsenken (Gl. 4-19) setzen sich dabei aus dem Heizbedarf . Qy.;, in den Schritten (5) und (7),
der Desorptionswéarme Qp.; und dem Wéarmebedarf zur Erzeugung des Purge-Dampfes
2.Qpurge in den Schritten (6) und (9) zusammen (blau in Abbildung 4-16). Als Warmequellen
2 Qquetien (Gl 4-20) konnen die in Abbildung 4-16 in Rot hinterlegte Warmeintegration durch
Dampferzeugung (Schritt (3) mit (10)) und zusatzlich noch die Abwéarme der

Methanolsynthese Quoop genutzt werden.

Aecoz = Aecoz'el + Aecozyth Gl 4-16
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Aecozer = Werpac = Wyent + Wyak Gl 4-17
AeCOZ,th = Y.Qsenken — ZQQuellen mit Gl 4-18
Y. Qsenken = XQHeiz + Qpes + ZQPurge Gl 4-19

Y Qquetien=CQnr + Queon Gl 4-20

In der folgenden energetischen Auswertung wird die Zusammensetzung des Energiebedarfes
Aecp, fir zwei Standorte mithilfe des vorgestellten Systems untersucht. Das Modellverhalten
der simulierten DAC-Einheit, inklusive dem zeitabhéngigen, zyklischen Verlauf der Ad- und
Desorption im Adsorber kann Abbildung A-11 im Anhang D entnommen werden.

4.2.2 Energetische Auswertung

Im vorherigen Kapitel wurden die Modellierung und der Ablauf der COz-Abtrennung des
erstellten DAC-Prozesses vorgestellt. Dabei zeigte sich durch Gl. 4-14 direkt, dass die
Luftfeuchtigkeit am Standort einen Einfluss auf die mitadsorbierte Menge Wasser und somit
den Energieverbrauch hat. Gleiches trifft auf die vorliegende Umgebungstemperatur zu, da
im Desorptionsschritt das System von dieser auf 110 °C aufgewarmt werden muss. Fiir die
Analyse des energetischen Aufwandes der COz-Abtrennung aus der Luft wird daher das
beschriebene Modell an zwei exemplarischen Standorten mit guten Bedingungen zur
Windenergieerzeugung, aber ansonsten gegensatzlichen klimatischen Bedingungen
untersucht. Anhand des von der Technical University of Denmark verfugbaren Global Wind

Atlas [333] wurden die beiden Standorte Patagonien, mit Lingen- und Breitengrad (-52°

70°), und Westsahara, mit Lingen- und Breitengrad (21,5°

-15,5°) ausgewéihlt. Aus dem
Copernicus Climate Data Store [334] kénnen anschlielend fiir diese Standorte die Winddaten
in stiindlicher Auflésung und 100 Metern Hohe, sowie die Verldufe von Umgebungs- T; und
Taupunkttemperaturen Ty, fir das Jahr 2019, abgerufen werden. Aus der
Taupunkttemperatur kann mit der August-Roche-Magnus-Gleichung die relative
Luftfeuchtigkeit bestimmt werden [335].

17,625 * Tmu)
| exp (243,04 i

- 17,625 « T,
eXP\22304 + T,

Gl 4-21

In Tabelle 4-8 sind die Mittelwerte der Windgeschwindigkeiten, Temperaturen und
Luftfeuchtigkeitswerte fiir die Standorte zusammengefasst. Dabei werden fiir die
Modellierung der DAC-Einheit die angegebenen Mittelwerte fir Ty, und ¢ genutzt, was den
Modellierungsprozess vereinfacht. Insbesondere ermoglicht dieses Vorgehen die Berechnung
eines konstanten CO2-spezischen Energiebedarfes. Fiir die Berechnung des Energiebedarfs
stellt die Verwendung von Mittelwerten der Umgebungstemperaturen keinen
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Genauigkeitsverlust dar, da sich hohe und niedrige Werte zum bestimmten, mittleren
Energiebedarf ausgleichen. Durch die Annahme von mittleren Luftfeuchtigkeitswerten wird
jedoch ein Einfluss auf die Adsorbenskapazitit vernachléssigt. Nach Wurzbacher [292] fallt
die Kapazitit der CO2- Aufnahme insbesondere bei einer Luftfeuchtigkeit unter 20 % ab (siehe
Kapitel 2.2).

Tabelle 4-8: Gegeniiberstellung der beiden Standorte Patagonien und Westsahra mit den jeweiligen
Wetterdaten des Copernicus Climate Data Store [334]

Parameter Patagonien Westsahara
Koordinaten -52°| -70° 21,5°| -15,5°
Mittlere Windgeschwindigkeit 9,8m/s 8 m/s
Mittlere Umgebungstemperatur Ty 73°C 26,4°C
Mittlere Luftfeuchtigkeit ¢ 64,52% 27,25%

Abbildung 4-17 zeigt die Ergebnisse der standortabhiangigen Energiebedarfe als t*-Q-
Diagramm. Aufgetragen sind fiir Patagonien und die Westsahara die Temperaturverlaufe der
Wiérmesenken und -quellen nach Abbildung 4-16 twber die ab-, bzw. zugefiihrte
Wiérmemengen. Insgesamt lasst sich aus Abbildung 4-17 somit der standortabhingige
thermische Energiebedarf der CO2-Abtrenung Aecg, ¢, ablesen. Im Folgenden werden die

Ergebnisse detailliert erldutert.

In den blauen Strichlinien in Abbildung 4-17 sind die Warmesenken aufgetragen, deren
Summe Y Qsenken jeweils unter den t*-Q-Diagrammen abgelesen werden kann. Dabei sind die
Temperaturniveaus der Warmesenken fiir die spatere Warmeintegration um 15 K angehoben:

T.;enken = TSenken +15K Gl. 4-22

Der erste Teil dieser Warmebedarfe Y Qye;, setzt sich nach Gl 4-23 zusammen. Neben der
Autheizung der Adsorbermasse und den adsorbierten Stoffen CO: und H:0 wird das
Miterwarmen der eingeschlossenen Luft in Schritt (5), beziehungsweise auch des
eingeschlossenen Dampfes im Adsorber in Schritt (7) mitberticksichtigt.

C o
2. Qneiz = (mcoz ( Ads Ccoz) + My20,ad CHZO) (110°C —Ty) +

Kcoz

Vf‘rei(pLuft Crust (60 °C — TU) + PD,100 mbarCpampf (110 °C —45,8 OC))

Gl. 4-23

Y'Qpeiz ist demnach abhingig von den Adsorbereigenschaften, der Umgebungstemperatur
des Standorts und von der Luftfeuchtigkeit ¢. Je grofler ¢, desto mehr Wasser my,¢ qq Wird
zusammen mit CO2 adsorbiert und desto mehr Wasser muss auf 110 °C miterhitzt werden.
Gleichzeitig steigt der Energiebedarf mit sinkender Umgebungstemperatur. Die Kombination
dieser beiden Effekte ist in Abbildung 4-17 jeweils im eigenzeichneten Anteil ) Qpei, der
beiden Standorte zu erkennen. Durch die geringe Umgebungstemperatur und die hohere
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Menge an mitadsorbiertem Wasser liegt ). Qp.;, in Patagonien um 51 % hoher, als in der
Westsahara. Alle Zahlenwerte der Warmequellen und —senken aus Abbildung 4-17 sind dabei
in Tabelle 4-9 aufgefiihrt. In der zweiten und dritten Zeile in Tabelle 4-9 sind die beiden
Bestandteile der zweiten Wiarmesenke Qp.s aufgetragen, welche sich nach Gl 4-24
zusammensetzt.

Qpes = Mco2 Ahpescoz + Mu20,aa AMpesnzo Gl. 4-24

Qpes ist somit lediglich von der Luftfeuchtigkeit abhéngig, da durch die konstante CO:z-
Aufnahmekapazitit xcp, an beiden Standorten die gleiche Menge CO: je Zyklus
aufgenommen wird. Demgegeniiber wird in Patagonen deutlich mehr Wasser mit adsorbiert,
als in der Westsahara. Dies fithrt zu dem auch in Abbildung 4-17 deutlich erkennbaren

Anstieg Qp.s der bendtigten Desorptionswarme.

-- Sinks k(1) — UMeon
2Q Q Q
200 Aecoa i =110.4 MJ/kgcoz soo A€cozen =41 M]/kgcoz
180 p— \ 180
160 160
140 ¥ 0bes 140 %0pes
o 120 = F 2 0120 o TTTT
~ 100 Y’ ~100 oY
" VY . 0"
= 80 , ~ 80 ’
7/
/7
60 \/ T,=73°C 60 T,=26.4°C
40 ¢ =64.5% 40 ! ¢ =273%
9H,0 9H,0
£ m =2.6—"2 20 m =0.6—2
Patagonia 1008 " geo, ,  Westsahara H0ads =50 6o,
0 3 6 9 12 15 0 3 6 9 12 15
AQ / MJ/kgco, AQ / MJI/Kgcoz
\ )
| I
20sinks = 13.0 M]/kgco2 20sinks = 6.3 M]/kgco2

Abbildung 4-17: Ergebnisse des thermischen Energiebedarfes Aecp,.p fiir die beiden Standorte
Patagonien und Westsahara.

Der letzte Anteil der Warmesenken Y Qpyrge ldsst sich mit Gl. 4-25 berechnen. Der
Wérmebedarf muss zweimal je Zyklus aufgebracht werden, einmal fiir den Pre-Purge (Schritt
6) und einmal fir den eigentlichen Purge (Schritt 9) und ist standortunabhéngig. Tabelle 4-9
zeigt, dass },(pyrge mit 0,01 MJ/kgcoz einen gegeniiber den beiden anderen Wirmesenken

sehr geringen Anteil ausmacht.

ZQPurge = 2 Pp,100 mbar ARy Verei Gl. 4-25
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Insgesamt ergeben sich durch Aufsummieren der drei Wiarmesenken ein Warmebedarf
Y Qsenken fir Patagonien von 13,0 MJ/kgcoz und fiir die Westsahara 6,3 MJ/kgcoz. Der
Unterschied der beiden Standorte betriagt somit 6,8 MJ/kgcoz, wobei von diesem Betrag allein
5,2 MJ/kgcoz auf den Unterschied im Bedarf an H2O-Desorptionswarme Qpes 2o entfallen,
siche Tabelle 4-9. Die Desorptionswirme des in Patagonien zusétzlich adsorbierten Wassers
verursacht damit etwa 77 % des Unterschieds im Wéarmebedarf.

Dieser Warmebedarf kann durch die in Abbildung 4-17 in vollen Linien eingezeichneten
Wiérmequellen reduziert werden. Die erste Warmequelle ist die Abwarme des benachbarten
Adsorbers, der sich in der Phase Kiihlen durch Warmeintegration (Schritt 10) befindet. Da fir
die Warmeintegration die zweifache minimale Temperaturdifferenz beachtet werden muss
(siehe Abbildung 2-24), wird die Temperatur des zu kithlenden Adsorbers angepasst.

Ti=Tx—15K Gl. 4-26

Damit kann der nutzbare Anteil Qy; der freiwerdenden Kiihlenergie Qx ;) des Adsorbers in
Schritt (10) aus Abbildung 4-17 am Schnittpunkt der in orange eingetragenen Geraden der
Kiihlenergie und der Geraden der Wiarmesenke },Qpe;, abgelesen werden. Q(q) ist dabei
standortunabhangig, da in Schritt (10) bereits H20 und CO: desorbiert sind und nur der
jeweils gleiche Adsorber von 110 °C auf 60 °C abgekiihlt wird. Tabelle 4-9 zeigt, dass aufgrund
der niedrigeren Umgebungstemperatur in Patagonien ein hoéherer Anteil Qpy;
zuriickgewonnen werden kann, als in der Westsahara. Am Schnittpunkt der beiden Geraden
kann ebenfalls die Siedetemperatur T; des Wassers, das zum Kiihlen durch Warmeintegration
(Schritt 10) verwendet wird, abgelesen werden. Die Siedetemperatur betragt in Patagonien
55,0 °C und in der Westsahara 68,2 °C. Daraus lisst sich der erforderliche Druck der
Wirmeintegration, auf den die Adsorber in Schritt (2) gebracht werden, bestimmen. Dieser
Druck entspricht dem Sattdampfdruck des verwendeten Wassers und betragt in Patagonien
0,16 bar und in der Westsahara 0,29 bar.

Weitere Wiarmequellen in Abbildung 4-17 sind der Nieder- (ND) und der Mitteldruckdampf
(MD) der Methanolsynthese Qpoon- Diese konnen unter Beriicksichtung der einfachen
minimalen Temperaturdifferenz genutzt werden. Da auf die Temperatur des Warmebedarfs
bereits 15 K addiert wurden, gilt Typ = Typ = 125 °C und Ty = Typ = 175 °C.

Nachdem alle Wiarmequellen genutzt wurden, reduziert sich der gesamte thermische
Energiebedarf auf die in der Ergebniszeile in Tabelle 4-9 gezeigten Werte Aecp, . Das
Temperaturniveau von Adecp, ¢ liegt dabei bei der Desoptionstemperatur von 110 °C. Durch
die Definition eines Warmedeckungsgrades 9 (Gl. 4-27) in Gl. 4-27 konnen die Anteile an
intern gedeckter Warme des Systems je nach Standort verglichen werden.

9= 1_ Zecorm Gl. 4-27
ZQSenken
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Der Warmedeckungsgrad liegt in Patagonien bei 20,0 % und in der Westsahara bei 34,5 %.
Ohne die Kopplung der DAC-Einheit mit der Methanolsynthese geht 9 in Patagonien um
9,8 %-pkt. und in der Westsahara um 20,3 %-pkt. zuriick. Somit tragt die Kopplung in beiden
Fallen wesentlich zur Warmedeckung bei.

Der Warmebedarf der DAC-Einheit ist damit fiir die beiden Standorte bestimmt. Insgesamt
muss nach Tabelle 4-9 in Patagonien fiir das aufgestellte System 10,4 MJ und in der
Westsahara 4,1 MJ an thermischer Energie aufgebracht werden, um ein Kilogramm CO3 aus
der Luft zu trennen.

Tabelle 4-9: Zusammensetzung der Warmequellen und —senken aus Abbildung 4-17 mit Angabe der
jeweiligen Schritte, an denen sie anfallen. Alle Werte sind auf MJ/kgcoz normiert

Anteile Qsenken, bZW. Qgueiten Schritt Patagonien Westsahara
Y Queiz (5) & (10) 4,66 3,09
£ Qbescoz ®) 1,59 1,59
5
8’\] Qpes,H20 ®) 6,78 1,57
ZQPurge (6) & (9) 0’01 0’01
Q) (10) 1,67 1,67
§ Quw (nutzbarer Anteil von Q1)) (10)=>(3) 1,33 0,89
v
S
S Queon (1)-(11) 1,27 1,27
N
AeCOZ,th = Y. Qsenken — ZQQuellen 10,43 4,09

Der elektrische Energieverbrauch Aecg; ¢; setzt sich aus den definierten Energiebedarfen zum
Betrieb des Ventilators und der Vakuumpumpe zusammen (siehe Gl. 2-10 und GL. 4-13) und
ist demnach Standortunabhangig. Mithilfe der in Tabelle 4-7 definierten Werte ergeben sich
die in Tabelle 4-10 aufgefiihrten Werte der Energieverbriauche. Der Energiebedarf des

Ventilators dominiert hier den gesamten elektrischen Energiebedarf Adecp ¢;.

Somit ist der CO2-Abtrennungsaufwand Adecq, fiir das aufgestellte System in den beiden
betrachteten Standorten bestimmt. Die daraus resultierenden Schlussfolgerungen werden im
nichsten Unterkapitel diskutiert.

Tabelle 4-10: Elektrische Energiebedarfe der DAC-Einheit in MJ/kgcoz

Parameter Werte Gleichung
Wy ent 0,736 Gl. 2-10
Wy ak 0,003 Gl. 4-13
AeCOZ,el = Wyent + Wyak 0,739
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4.2.3 Diskussion und Zwischenfazit der Luft als Kohlenstoftfquelle

Durch Aufsummieren der in Tabelle 4-9 und Tabelle 4-10 aufgefithrten thermischen und
elektrischen Energiebedarfe ergeben sich die Energiebedarfe Aecp, der DAC-Einheit zu
4,8 MJ/kgcoz am Standort Westsahara und 11,2 MJ/kgcoz am Standort Patagonien. Abbildung
4-18 zeigt, dass dieser Unterschied einen deutlichen Einfluss auf den Wirkungsgrad der
Methanolsynthese hervorruft. Aufgetragen sind im oberen Diagramm der in Kapitel 3.4.1
definierte Power-to-Methanol Wirkungsgrad iiber der am Standort vorliegenden, relativen
Luftfeuchtigkeit fiir die beiden Umgebungstemperaturen der untersuchten Standorte. Mit den
Punkten sind jeweils die Kombination aus Luftfeuchtigkeit und Umgebungstemperatur der
Westsahara, beziehungsweise Patagonien eingetragen. Im unteren Diagramm ist die
mitadsorbierte Masse an Wasser, ebenfalls in Abhangigkeit der Luftfeuchtigkeit, nach GI. 4-15
aufgetragen. Im Vergleich der beiden Standorte ist ersichtlich, dass in Patagonien mit
2,6 gHeo/gcoz deutlich mehr Wasser mit adsorbiert wird, als in der Westsahara mit
0,6 gH20/gcoz. Dies bewirkt, dass der in Tabelle 4-9 gezeigte Desorptionsenthalpie des Wassers
Qpes,u20 in Patagonien um den Faktor des Quotienten der beiden Adsorptionsraten von
Wasser (2,6/0,6=4,31) hoher ist, als in der Westsahara. Zusatzlich steigt der Heizbedarf
> Queiz- Somit kann die am Standort vorliegende Luftfeuchtigkeit als bedeutender
Einflussfaktor definiert werden, da der Power-to-Methanol-Wirkungsgrad fiir die Differenz
der Luftfeuchtigkeit von 37,2 % um 9 %-pkt. steigt. Zu beachten ist jedoch, dass Standorte mit
einer Luftfeuchtigkeit von weniger als 20 % fir die verwendete Technologie nicht in Frage
kommen, da die Adsorptionskapazitit nach Wurzbacher [292] bis 0 % Luftfeuchtigkeit um die
Halfte zuriick geht. Der hier ausgewéhlte Standort Westsahara mit einer durchschnittlichen
Luftfeuchtigkeit von 27,3 % ist damit bereits am unteren Rand der tolerierbaren
Luftfeuchtigkeit. Die generelle Abhédngigkeit der Adsorptionskapazitit von der
Luftfeuchtigkeit kann zudem ebenfalls einen Einfluss auf die Energiebilanz des Systems
aufweisen. Der Einfluss der Adsorptionskapazitit auf den Energiebedarf zeigt eine
Parametervariation in Abbildung A-12 im Anhang. Als zweiten Einflussfaktor kann anhand
Abbildung 4-18 die Umgebungstemperatur identifiziert werden. Fir die 19,1K
Temperaturdifferenz der Standorte ergibt sich insgesamt eine Differenz im Power-to-
Methanol-Wirkungsgrad von etwa 0,6 %-pkt. Diese beruht auf dem erhéhten Heizbedarf bei
geringer Umgebungstemperatur. Somit kann geschlussfolgert werden, dass bei der Auswahl
von Standorten zur Produktion von Methanol nach dem Power-to-Fuel Verfahren und mit
DAC als CO2-Quelle, die klimatischen Randbedingungen nicht nur fir die Erzeugung der
erneuerbaren Energie, sondern auch fir die Abtrennung von CO; aus der Luft beriicksichtigt

werden missen.

Die Kopplung der DAC-Einheit mit einer Methanolsynthese zeigte einen deutlichen Anstieg
des Warmedeckungsgrades 9. Ohne diese Warmeintegration (Q .oy =0) sinken die Power-to-
Methanol Wirkungsgrade fiir die beiden exemplarischen Standorte um 1,6 (Westsahara),
beziehungsweise 1,1 (Patagonien) Prozentpunkte.
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Abbildung 4-18: Power-to-Methanol-Wirkungsgrad der DAC-Anlagen in Abhangigkeit der relativen
Luftfeuchtigkeit ¢ und der Umgebungstemperaturen T der beiden Standorte
Westsahara und Patagonien

4.3 Diskussion und Fazit: Auswertung der ersten Forschungsfrage

Innerhalb des Kapitels 1 wurden die beiden Forschungsfragen dieser Dissertation vorgestellt
und disktiert, wobei die Erste lautete:

Wie beeinflussen unterschiedliche Kohlendioxidquellen die Methanolsynthese aus Wasserstoff
und Kohlendioxid?

Mithilfe der gewonnenen Erkenntnisse dieses Kapitels kann die Forschungsfrage in folgender
Weise beantwortet werden:

,Neben der Wasserstofferzeugung ist die CO:-Bereitstellung eine Schliisseltechnologie mit
signifikantem Einfluss auf die erneuerbare Methanolsynthese.“

Diese Schlussfolgerung kann mithilfe von Abbildung 4-19 erlautert werden. Aufgetragen sind
auf der linken Achse die Summe der Energiebedarfe zur Herstellung eines Kilogramms
Methanol fir unterschiedliche COz-Abscheideaufwinde Aecp,. Dabei sind sowohl die in
Kapitel 2.5.4 in Abbildung 2-25 vorgestellten und aus der Literatur stammenden
Abscheideaufwinde, als auch die innerhalb dieses Kapitels selbst bestimmten Werte fiir Aecg,
(gelb umrahmt) aufgefiihrt. Die CO2-Quellen sind in die drei fiir PtX-Anwendungen in Frage
kommenden Quellen Biomasse, prozessbedingte Industrie und direkte Abtrennung aus der
Luft eingeteilt. Fir alle angegebenen Methanol-Erzeugungsrouten ist der Energiebedarf fiir
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die Elektrolyse und des sonstigen Betriebsstromes Pyooy identisch und wurde, wie in Kapitel
3.4.1 erlautert, nach Tabelle 3-7 aus Schemme [50] entnommen. Klar zu erkennen ist, dass der
Energiebedarf der Elektrolyse mit 32 MJ/kgmeon den Gesamtenergiebedarf dominiert, dieser
aber je nach CO2-Quelle bis auf 48 MJ/kgmeon im Fall von DAC am Standort Patagonien
ansteigt. Aus der Summe der angegebenen Energiebedarfe ldsst sich mithilfe von Gl. 3-14 der
Power-to-Methanol Wirkungsgrad bestimmen, welcher auf der rechten Achse in Abbildung
4-19 aufgetragen ist. Im bestmoglichen Fall mit Aecy, = 0, ergibt sich ein Power-to-Methanol
Wirkungsgrad von 61 %, im schlechtesten Fall bei DAC in Patagonien von 41 %. Als zentrale
Erkenntnis aus Abbildung 4-19 zeigt sich somit die starke Abhéngigkeit der
Methanolsynthese von der gewéhlten CO2-Quelle, der Abscheidetechnologie und ebenfalls
den dufleren Randbedingungen. Beziiglich der CO2-Quellen zeigen Biogase die hochsten
Werte fiir Npipeon, gefolgt von den Industriequellen und schlussendlich der direkten
Abtrennung aus der Luft. Diese Reihenfolge ist aufgrund der abnehmenden COs-
Konzentration der drei Quellen plausibel. Innerhalb der Biogasquellen zeigt der entwickelte
Biogas-Oxyfuel Prozess den geringsten CO2-Abscheidungsaufwand und somit den héchsten
Power-to-Methanol Wirkungsgrad. Somit kann die Kopplung einer Elektrolyse mit einem
Biogas-Blockheizkraftwerk als effiziente und kostengiinstige Methodik fiir eine lokale
Methanol Produktion identifiziert werden. Die zusatzliche vollstandige Ausnutzung des zur
Verfigung stehenden Kohlenstoffpotenzials der Biomasse ist ein weiteres
Alleinstellungsmerkmal gegeniiber den weiteren, unter der Kategorie Biogas aufgetragenen,
COz-Abscheidetechnologien. Die drei Industrietechnologien weisen wie in Kapitel 2.5.1
erldutert einen &hnlichen COz-Abscheidungsaufwand auf, wodurch auch die Werte fiir
Npemeon Mit  51-53 % auf gleichem Niveau sind. Durch Kopplung dieser
Abtrennungsmoglichkeiten mit Kraftstoffsynthesen ist der in schwarzen Balken angegebene
thermische Energieaufwand Aecg, p, noch reduzierbar. Kann dieser durch externe Quellen
komplett gedeckt werden, steigt der Power-to-Methanol-Wirkungsgrad auf 56-58 % an.
Hierdurch zeigt sich das hohe Potenzial effizienter Warmeintegration. Innerhalb des Kapitels
4.2 konnte die Standortabhéngigkeit der Abtrennung von CO; aus der Luft aufgezeigt werden.
Die aus dem erstellten Modell berechneten Power-to-Methanol Wirkungsgrade der beiden
Standorte von 41 und 50 % liegen jeweils am oberen und unteren Rand der Literaturangaben.
Zu beachten ist, dass im erstellten Modell jeweils eine Kopplung mit einer Methanolsynthese
beriicksichtigt wurde, welche die Werte fiir npspeoy um 1,1-1,6 Prozentpunkte verbessert.
Analog zu der Industriequelle kann der hohe thermische CO2-Abscheidungsaufwand noch
durch weitere Kopplung reduziert werden. So ware beispielsweise eine Warmeintegration der
Abwiarme der Elektrolyse tber eine Waiarmepumpe denkbar, da das bendtigte
Temperaturniveau von 125 °C nur leicht oberhalb der Abwiarme von Niedertemperatur-

Elektrolysen liegt.

Die in Abbildung 4-19 zusammengefassten Ergebnisse des Kapitels 3.4 werden im weiteren
Verlauf in Kapitel 5.4.2 genutzt, um aus den im néchsten Kapitel bestimmten Methanol-to-
Fuel Wirkungsgraden die Gesamtbilanz der Power-to-Fuel Prozesskette aufzuzeigen.
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Abbildung 4-19: Vergleich der Energiebedarfe zur Erzeugung eines Kilogramms Methanol und
daraus resultierende Power-to-Methanol Wirkungsgrade in Abhéngigkeit der
literaturbasierten (sieche Abbildung 2-25) sowie in diesem Kapitel berechneten CO;-
Abscheidungsauswinde Aecg,. Im als ,Best Case” markierten Fall ist deco, = 0, die
restlichen Betriebsmittelaufwinde stammen aus Schemme [50], siehe Tabelle 3-7.
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Einsatz im Verkehrssektor

Im letzten Kapitel konnte durch die Beantwortung der ersten Forschungsfrage gezeigt
werden, dass je nach COz-Abscheidetechnolgie zwischen 41-60 % der elektrischen Energie in
chemischer Energie in Form von Methanol gespeichert werden kann. Ziel dieses Kapitels ist
nun, die Synthesewege der drei in Kapitel 1 definierten Zielprodukte Benzin, Kerosin und
Butanol zu analysieren. Dadurch kann zum einen die Umwandlungseffizienz von Methanol
zu den jeweiligen Kraftstoffen und somit auch die Gesamtwirkungsgradkette der Power-to-
Fuel Synthesen bestimmt werden. Zum anderen liefern die in AspenPlus erstellten
Prozesssimulationen die Eingangswerte fiir die in Kapitel 6 folgende 6konomische Analyse
der Kraftstoffrouten.

5.1 Methanol-zu-Benzin

In diesem Unterkapitel werden die Prozesssimulationen zweier innovativer Konzepte zur
Herstellung von Benzinkraftstoff aus Methanol vorgestellt und deren Ergebnisse ausgewertet.
Diese sind die in Kapitel 2.3.2.1 beschriebenen Verfahren der TU Bergakademie Freiberg
(MtG-TUF) und des National Renewable Energy Laboratory (MtG-NREL). Beide Verfahren
werden nach dem von Schemme [50] vorgeschlagenen Konzept mit einem Reformer
kombiniert, der eine Wiederverwertung der innerhalb des MtG-Reaktors entstehenden
leichten Gase ermoglicht. Ein energetischer und in Kapitel 6 auch 6konomischer Vergleich
zeigt auf, in wieweit beide Konzepte von einer Implementierung eines Reformers profitieren.
Abschlieflend werden die produzierten Kraftstoffe der aktuell geltenden Benzin-Norm EN 228
gegeniibergestellt und mogliche Abweichungen hingehend ihrer negativen oder positiven
Eigenschaften diskutiert.

5.1.1 Verfahrenstechnische Simulation

Im Folgenden werden die beiden entwickelten Prozessfliebilder vorgestellt. Diese enthalten
alle zu- und abgefiihrten Strome, sowie die zur spéteren Investitionsrechnung bendtigten
Komponenten, mit Ausnahme der Warmetauscher. Wie in Kapitel 4 beschrieben, dienen die
in den ProzessflieSbildern gezeigten Warmetauscher allein der Temperierung auf ein
bestimmtes Temperaturniveau. Die Anzahl an benétigten Wérmetauscher der
Prozesssimulation wird im Anschluss bestimmt. Das Vorgehen ist im Anhang E exemplarisch
beschrieben.

5.1.1.1 MtG mit isothermem Festbettreaktor

Abbildung 5-1 zeigt das implementierte ProzessflieBbild der Synthese von Benzin aus
Methanol iiber das Verfahren der TU Bergakademie Freiberg (,MtG-TUF®). Gegeniiber der
klassischen MtG-Synthese erfolgt die Umsetzung von Methanol-zu-Kohlenwasserstoffen in
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einem einzigen Reaktor, was durch einen adaptierten ZSM-5 Katalysator und einem
isothermen Reaktor erreicht wird, vergleiche Kapitel 2.3.2.1. Im abgebildeten Prozess wurde
somit die verdffentlichten Produktzusammensetzungen des MtG-Reaktorproduktes [141]
genutzt, um ein gesamtes Prozessmodell zu erstellen. Zusitzlich wurde die in Abbildung 5-1
in Grau hinterlegte Reformer-Einheit hinzugefiigt, um entstehende leichte Gase

wiederzuverwenden.

0, steam

Reformer

Methanol
o—

PA

Gasoline |

C: Compressor
P: Pump

R: Reactor

T: Tower

V: Vessel

i7i: Reformer Unit

MeOH-Recyle via Reformer

Abbildung 5-1:  Prozessflieibild der MtG-TUF Synthese und optionaler Reformer-Einheit (engl.
Reformer-Unit). Diese besteht aus einem Reformer, einem Methanolreaktor und

einer Kolonne (engl.: Tower), um aus den leichten Gasen der MtG-Synthese erneut
Methanol zur Verfiigung zu stellen.

Methanol wird zunichst auf den Reaktordruck von 6,5 bar verdichtet, anschlieflend
verdampft und mithilfe des Produktstromes des MtG-Reaktors erwérmt. Im MtG-Reaktor
erfolgt anschlieffend bei konstanten 300 °C [138] die exotherme Umsetzung von Methanol-
zu-Kohlenwasserstoffen. Uberschiissige Wiarme wird durch die Erzeugung von
Hochdruckdampf abgefiihrt. Zur Modellierung des Reaktors wird ein RYield-Block genutzt,
um die Produktzusammensetzung am Reaktoraustritt aus Stahlschmidt [141] abzubilden.
Diese ist in Tabelle A-11 aufgefithrt. Das Produkt wird anschliefend im Dreiphasentrenner
V-1 (engl. Vessel) in leichte Gase, eine flissige Rohbenzinfraktion und eine Methanol-
Wasserfraktion bei 10 °C und einem Druckverlust von 0,5 bar getrennt. Die leichten Gase
werden tiber Kompressor C-1 (engl. Compressor) rezykliert, wobei 0,5 % des Volumenstroms
abgetrennt werden, um ein Aufstauen des produzierten Methans zu verhindern. Aus der
Rohbenzinfraktion wird in Kolonne T-1 (engl. Tower) das Zielprodukt Benzin {iber den Sumpf
gewonnen. Zielvorgabe der Modellierung von T-1 ist ein Dampfdruck des Produktes von
60 kPa, was dem Grenzwert zwischen Sommer- und Winterbenzin darstellt, siehe Kapitel
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2.4.1. Die am Kopf von T-1 abgetrennten leichten Gase werden der optionalen Reformer-
Einheit zugefiihrt. Die 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 die in Behélter V-2 bei 30 °C in
eine Gas-und Fliissigphase aufgetrennt, welche jeweils entweder tiber Kompressor C-2 oder
Pumpe P-1 zum Reaktor zuriickgefithrt werden.

Das bis hierhin beschriebene Verfahren bildet das Grundkonzept der MTG-Synthese ab,
welches in Abbildung 5-1 links dargestellt ist. Zusétzlich kann optional eine Reformer-Einheit
hinzugefiihrt werden, sieche Abbildung 5-1 rechts in grau hinterlegt. Diese nutzt die Purge-
Gase der Kolonne T-1 und des Rezyklierungsstroms, um erneut Methanol bereit zu stellen.
Dazu wird analog zum Konzept von Schemme [50] das Purgegas in einem autothermen
Reformer zu Synthesegas umgesetzt, dessen Auslegung im Anhang E beschrieben ist. Nach
Abtrennung von Wasser wird dieses Synthesegas auf die Reaktionsbedingungen von 100 bar
und 200 °C gebracht, um nach Wernicke et al. [78] einen hohen Methanol-Ausbeute zu
erreichen. Der Methanolreaktor wird mithilfe eines R-Gibbs-Blocks modelliert. Das sich somit
im chemischen Gleichgewicht befindende Reaktorprodukt wird im Behélter V-4 in Gas-und
Flissigphase getrennt. Die Gasphase besteht zu 83 Vol.-% aus CO, da dieses aufgrund des
Ha2/CO Verhiltnisses des Synthesegases von 1,67 nach dem Reformer nicht vollstdndig nach
der Reaktionsstochiometrie aus Gleichung Gl. 2-5 umgesetzt werden kann. Daher wird aus
dem Rezyklierungsstrom um den Methanolreakor 8 % des Volumenstromes als Purge 1
entnommen, siehe Abbildung 5-1. Die Fliissigphase aus Behélter V-4 wird in Kolonne T-3 bei
7 bar 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 abschlieSend zur
MtG-Synthese zuriickgefithrt. Mit 0,21 kg rezykliertem Methanol pro Kilogramm frisch
zugefithrtem Methanol macht der Rezyklierungsstrom tiber den Reformer einen signifikanten
Anteil aus.

Der Effekt des zusitzlich implementierten Reformers ist ebenfalls in Tabelle 5-1 ersichtlich.
Aufgetragen sind die Massen- und Kohlenstoffstrome der Edukte und Produkte fiir den in
Abbildung 5-1 dargestellten Prozess. Dabei reprisentieren die Spalten ,mit Reformer® die
gesamte Abbildung, die Spalten ,ohne Reformer® zeigen die Ergebnisse ohne die grau
hinterlegte Reformer-Einheit. Die ansonsten in die Reformer-Einheit stromenden Gase
werden in diesem Fall automatisch als Purge 1 zugeordnet. Im Vergleich der Massenstréme
zeigt sich eine um 21 % hohere Benzin-Ausbeute der Variante mit Reformer (61.069 kg/h
gegeniiber 50.339 kg/h). Fir den Betrieb mit Reformer miissen die angegebenen Mengen an
Sauerstoff und Wasserdampf bereitgestellt werden. Die nicht vollstandig geschlossene
Massenbilanz der Edukte und Produkte ist der Vorgabe einer festen Zusammensetzung am
Reaktoraustritt geschuldet, welche ohne Eingreifen in die Simulation zu einer Zunahme der
Kohlenstoffmenge im System und somit zu einer Uberschitzung des Potenzials der Route
fihren wiirde. Daher wird dem Reaktorprodukt mithilfe einer Designvorgabe so viel Produkt
entnommen, dass die Kohlenstoffbilanz des Systems erfiillt wird. Der abgetrennte Strom wird
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nicht weiter im System berticksichtigt. Die Gesamt- und Kohlenstoffausbeuten der Produkte
aus Tabelle 5-1 sind bezogen auf die zugefiihrten Edukte in Abbildung 5-2 dargestellt. Bei der
Gesamtausbeute (YTotal) 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. im Fall mit Reformer. Die
Kohlenstoffausbeute (Ycarbon) zeigt, dass mit Reformer 93 % des im Methanol gespeicherten
Kohlenstoffes in die Benzinfraktion tiberfithrt werden konnen, ohne Reformer nur 77 %. Dies
ist ebenfalls deutlich am erhdhten Purgeanteil im Fall ohne Reformer in Abbildung 5-2 zu
erkennen.

Tabelle 5-1: Massen- und Kohlenstoftbilanz der MtG-TUF-Synthese

Strom Massenbilanz Kohlenstoffbilanz

Mit Reformer ~ Ohne Reformer  Mit Reformer Ohne Reformer

Methanol 150.000 150.000 56.227 56.227
i=
S o O 15.314 0 0 0
=R
m —_

Wasserdampf  9.330 0 0 0
o Benzin 61.069 50.339 52.500 43.327
2=
S % Wasser 98.345 78.138 0 0
=]
A Purge 1+ 2 9.381 16.584 3.730 12.886

9 k
100% - 5250077 Carbon w/ Reformer

56227Q w Carbon w/o Reformer

$ 80% P h m Total w/ Reformer

§- ? “ iota: w;oRR:eformer

~ 60% :’ﬁ’

SO 40% ﬁf %

(PR | | /

© 20% AU % o
0% 707 m% %

Gasoline Purge Water

Abbildung 5-2:  Gesamt- (engl. Yro) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarson) fiir die beiden Félle
mit (w/) und ohne (w/o0) Reformer-Einheit. Die Werte werden mithilfe der Massen-
und Kohlenstoftbilanz aus Tabelle 5-1 bestimmt, siehe eingezeichnetes Beispiel.

5.1.1.2 MtG mit Cu-Bea-12 Katalysator und Wasserstoffzugabe

Abbildung 5-3 zeigt das entwickelte Prozessfliefibild der MtG Synthese nach dem von Tan et
al. [129] vorgestellten Konzept zur Herstellung von hochoktanigem Benzin auf Basis von
Biomassevergasung (,MtG-NREL®). Innerhalb der Prozesssimulation wurde die von Tan et al.
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[129] 2015 als Entwicklungsziel genau definierte Reaktorzusammensetzung abgebildet, um so
den MtG-Reaktor (R-MTG in Abbildung 5-3) zu modellieren. Wichtig festzuhalten ist daher,
dass gegeniiber der auf Grundlage von realen Prozessdaten erstellten Simulation im Fall von
MtG-TUF hier eine bisher nicht erreichte Produktzusammensetzung abgebildet wird.
Allerdings zeigen regelméfiige Jahresberichte [143, 144] der experimentellen Forschung am
NREL, dass die Differenz zwischen experimentell bestimmten Katalysator-Umséatzen und den
Zielvorgaben stetig sinkt. Der Prozess orientiert sich zunichst an einer klassischen MtG-
Synthese, da im ersten Schritt Dimethylether aus Methanol synthetisiert wird, bevor die
Umwandlung in Kohlenwasserstoffe stattfindet. Anschliefend weicht der Prozess deutlich
vom klassischen Prozess ab, da durch einen mit Kupfer modifiziertem BEA-Katalysator (vgl.
Kapitel 2.3.2.1) und durch die Zugabe von Wasserstoff die Entstehung von Aromaten
weitgehend unterbunden werden. Analog zur MtG-TUF Synthese wurde das Konzept erneut
iiber eine Reformer-Einheit erweitert, welche wieder in Grau in Abbildung 5-3 hinterlegt ist.

Methanol
|:>_9_ N 0, steam

— C: Compressor
L . P: Pump
c2 Gasoline |R: Reactor

T: Tower

V: Vessel
MeOH-Recyle via Reformer Li: Reformer Unit

Abbildung 5-3:  ProzessflieSbild der MTG-NREL Synthese und optionaler Reformer-Einheit (engl.
Reformer Unit). Diese besteht aus einem Reformer, einem Methanolreaktor und einer
Kolonne (engl.: Tower), um aus den leichten Gasen der MtG-Synthese erneut

Methanol zur Verfiigung zu stellen.

Die Synthese von DME aus Methanol wurde basierend auf den von Otto [75] vorgestellten
und von Schemme [50] weiter entwickelten Prozess ausgelegt. Hierbei wird Methanol adiabat
bei 15,5 bar im Gleichgewichtsreaktor R-DME (RGibbs) tiber einen y-Al:O3 Katalysator zu
DME, Methanol und Wasser umgesetzt. Anschlieflend trennt Kolonne T-1 das entstandene
DME und eine von Tan et al. [129] vorgegebene Menge an Methanol fiir die MTG-Synthese
iiber Kopf ab und Kolonne T-2 fithrt iitber Kopf das noch tibrige Methanol zum DME-Reaktor
zuriick. Die Eingangs- und Ausgangszusammensetzung des MtG-Reaktor werden mithilfe
eines RYield-Reaktors, Designvorgaben der Rezyklierungen und der zugegebenen
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Wasserstoffmenge so angepasst, dass die von Tan et al. [129] 2015 definierte
Reaktorzusammensetzung genau abgebildet werden. Die genaue Zusammensetzung ist in
Tabelle A-12 im Anhang aufgefiihrt. Die Reaktion findet bei 9 bar und 225 °C statt. Das MtG-
Reaktorprodukt wird im Behélter V-1 bei 5 bar und 40 °C in Gasphase, Wasser und die
Rohbenzinfraktion aufgeteilt. Die Gasphase wird iiber Kompressor C-1 zum Reaktor
zuriickgefithrt. Um die Zusammensetzung am Eingang des Reaktors beizubehalten, muss ein
Teil der Gasphase aus V-1 abgetrennt und zur Reformer-Einheit geleitet werden. Die
Rohbenzinfraktion aus V-1 wird tiber Pumpe P-3 auf 13,5 bar komprimiert, um in Kolonne T-
3 Kohlenwasserstoffe mit Kettenlidnge kleiner drei tiber Kopf abzutrennen. In Behalter V-2
wird dieses Kopfprodukt getrennt, wobei die fliissige Phase vornehmlich aus nicht reagiertem
DME besteht, welches zuriick zum Reaktor gefithrt wird. Die Gasphase aus V-2 wird zum
Reformer geleitet. Der Sumpfstrom von Kolonne T-3 wird auf 4,5 bar entspannt und
anschlieffend in Kolonne T-4 in das Zielprodukt Benzin im Sumpf und eine C4-Fraktion
(Butane und Butene) im Kopf aufgeteilt. Wie in Kapitel 2.3.1 vorgestellt, ist nach Tan et al.
[129] und Ruddy et al. [126] diese C4-Fraktion charakteristisch fiir den eingesetzten BEA-12
Katalysator. Durch die Zugabe von Kupfer kann das Butan im Reaktor dehydriert und
dadurch weiter zu hoheren Kohlenwasserstoffen reagieren. Diese Rezyklierung wird tiber
Kompressor C-2 durchgefiihrt, wobei ein Teil des Kopfstromes der Kolonne T-4 abgetrennt
und zum Reformer geleitet wird. Dies geschieht erneut zur Einhaltung der vorgegebenen
Produktzusammensetzung vor und nach dem Reaktor R-MtG. Insgesamt stehen der
Reformer-Einheit somit drei Teilstrome aus V-1, V-2 und dem Kopfstrom der Kolonne T-4 zur
Verfigung, welche ansonsten als Purgestrom anfallen wiirden. Die Reformer-Einheit ist
analog zur in Kapitel 5.1.1.1 vorgestellten Einheit aufgebaut. Das H2/CO Verhiltnis ist mit
1,73 ghnlich zum MtG-TUF-Fall, sodass ebenfalls 8 % des Volumenstromes der Gasphase von
V-4 als Purge 1 entnommen werden. Mit 0,08 kg rezykliertem Methanol pro Kilogramm frisch
zugefithrtem Methanol fallt der Anteil hier geringer aus, als im Fall MtG-TUF.

Abbildung 5-4 zeigt die Gesamt- und Kohlenstoffausbeute der MG-NREL Synthese. Die
hinterlegten Daten sind im Anhang E in Tabelle A-13 aufgefiihrt. Gegeniiber der MtG-TUF
Synthese kann hier mit und ohne Reformer mehr Benzin aus Methanol produziert werden.
Mit 98 % ist die Kohlenstoffausbeute mit Reformer sehr hoch, ohne Reformer liegt sie bei 90 %.
Dies liegt an der Fahigkeit des Katalysators, die rezyklierte C4-Fraktion zu reaktivieren,
wodurch nur eine geringe Menge an Purge-Gasen entsteht. Durch den geringen Purgestrom
ist somit der Einfluss der Implementierung eines Reformers geringer. Die Differenz der
Gesamtausbeuten zwischen den Féllen mit und ohne Reformer liegt daher bei 0.7 %-pkt.
Absolut koénnen allerdings 4.785 kg/h mehr Benzin durch die Zugabe von Dampf und
Sauerstoff in der Reformer-Einheit produziert werden. Die Frage, ob durch die Einbindung
des Reformers ein energetischer und 6konomischer Vorteil erzielt werden kann wird im
folgenden Kapitel, beziehungsweise in Kapitel 6.2.1 diskutiert.
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Abbildung 5-4: Gesamt- (engl. Yro)) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarbon) der MTG-NREL
Synthese fiir die beiden Falle mit (w/) und ohne (w/o) Reformer-Einheit. Daten
basieren auf Daten in Tabelle A-13 im Anhang.

5.1.2 Energetischer Auswertung und Vergleich

Nachdem die Prozessmodellierung und die Massen- und Kohlenstoffbilanz der beiden
untersuchten MtG-Pfade vorgestellt wurden, folgt nun deren energetischer Vergleich bevor
im abschlieflenden Unterkapitel die Kraftstoffeigenschaften untersucht werden. Dazu zeigt
Abbildung 5-5 ein vereinfachtes Blockflief3bild der beiden Routen. Benzin wird aus Methanol
entweder in einem Schritt mit anschlieffender Separation im MtG-TUF Verfahren oder iiber
das Zwischenprodukt DME mit anschlieBender Zugabe von Wasserstoff im MtG-NREL
Verfahren gewonnen. Beide Prozesse konnen optional um eine Reformer-Einheit erweitert
werden, welche die Nebenprodukte wiederverwertet, indem diese zuerst in Synthesegas und
anschlieflend erneut in Methanol umgewandelt werden. Dadurch ergeben sich insgesamt vier
unterschiedliche Wege um entweder den Benzinkraftstoff nach dem TUF, beziehungsweise
dem NREL-Verfahren zu erhalten.

Methanol

[—=—=—-=-=-= DME

I Reformer| Unit |
| H,
h 4 I Methanol- I v
MTG : Synthesis I MTG
|
l > ﬁ < - Separation
| o = = =
MTG TUF MTG NREL

Abbildung 5-5:  Blockfliefibild der beiden untersuchten MtG-Pfade.

Diese energetische Auswertung dieser vier Wege ist in Abbildung 5-6 dargestellt. Aus der
Darstellung konnen mithilfe der im oberen Teil aufgetragenen Energiefliissen und —bedarfe
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die unten angegebenen internen Kennzahlen Kohlenstoffausbeute und Methanol-to-Fuel
Wirkungsgrad zur Bewertung der MtG-Synthesen berechnet werden. Die aufgetragenen
Daten sind in tabellarischer Form in Tabelle A-14 im Anhang E aufgefiihrt. Aufgetragen sind
auf der linken Achse im oberen Diagramm die ein- und austretenden Energiefliisse der
Synthesen, normiert auf einen Energiegehalt von 1 Ipg, wobei positive Werte Bedarfe und
negative Werte Uberschiisse reprisentieren. Die Energiefliisse setzen sich einerseits aus den
Betriebsmitteln Elektrizitat (eng. Electricity), Nieder- und Mitteldruckdampf (engl. LP/ MP
steam) und dem zusatzlichen Wasserstoff (engl. Hydrogen) in den MtG-NREL Synthesen und
andererseits aus dem Purgegas zusammen. Dabei zeigt sich, dass der Elektrizitatsbedarf der
Routen ohne Reformer um 54 %, beziehungsweise 37 % aufgrund der nicht benétigten
Kompressoren innerhalb der Reformereinheit zuriickgeht. Dagegen sinkt der
Dampfiiberschuss ohne Reformer in beiden Synthesen, da die insgesamt exotherme
Methanolsynthese als Dampflieferant entfillt. Der benétigte Dampf der ATR-Einheit ist
innerhalb der Mitteldruckdampfbedarfen mitberiicksichtigt und macht 0,26 MJ/Ipg im Fall
MtG-TUF und 0,10 MJ/Ipg im Fall MTG-NREL aus. Insgesamt benétigt die MtG-TUF Synthese
mit und ohne Reformer Dampf. Im Fall ohne Reformer kann dieser vollstindig durch die
thermische Nutzung des Purgegases bereitgestellt werden. Mit Reformer bleibt nach Nutzung
des in Abbildung 5-6 gezeigten Purgegases und des tiberschiissigen Mitteldruckdampfes ein
Niederdruckdampfbedarf von 0,12 MJ/Ipg ibrig. Dieser geht als thermischer Aufwand
Emer(Q) in der Berechnung des Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades nach Gl. 3-13 ein.
Innerhalb der MtG-NREL Synthese ist eine Nutzung des Purge-Stroms weder mit noch ohne
Reformer notwendig, da in beiden Fillen das Ergebnis der Warmeintegration einen
Dampfiiberschuss zeigt. Anstatt zusétzlichen Dampfs, muss in der MtG-NREL Synthese
allerdings 2 MJ/Ipe an Wasserstoff zugefithrt werden, um die Bildung von Aromaten zu
unterdriicken. Da zur Produktion dieses Wasserstoffs zusétzlich noch ein Wirkungsgrad von
70 % Dberucksichtigt werden muss, macht die Wasserstoffbereitstellung den grofiten
Betriebsmittelaufwand in der MtG-NREL Synthese aus. Als letzter Energiefluss ist in orangen
Balken in Abbildung 5-6 ist die bereits diskutierte Purgegasproduktion angegeben, welche im
Vergleich innerhalb der MtG-TUF Synthese ohne Reformer deutlich am héchsten ist. Aus dem
hohen Anteil an Purgegas resultiert zum einen der hochste Methanolbedarf von
2,96 kgMethanol/KgBenzin, Welcher in schwarzen Rechtecken auf der rechten Achse aufgefiihrt
ist. Zum anderen fiithrt der grofie Purgestrom zur geringsten Kohlenstoffausbeute nach Gl.
3-16, welche im unteren Diagramm in Abbildung 5-6 dargestellt ist. Der wiederum geringste
Anteil an Purgegas im Fall MtG-NREL mit Reformer resultiert im niedrigsten Methanolbedarf
von 2,30 kgMethanol/KgBenzin und der hochsten Kohlenstoffausbeute von 97,5 %.

Abschlieflend kénnen aus den Betriebsmittel- und Methanolbedarfen in Abbildung 5-6 der
ebenfalls unten aufgefithrte Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad 7n,,,r nach Gl. 3-13 bestimmt
werden. Insgesamt liegt 1), somit fiir die vier untersuchten Falle zwischen 70,6-88,4 %, was
unter Beriicksichtigung der notwendigen Betriebsmittel den Anteil der in Methanol
gespeicherten Energie angibt, welcher in den jeweiligen Benzinkraftstoff iiberfithrt werden
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konnen. In beiden Féllen zeigt sich der Einsatz eines Reformers als wichtige Technologie zur
Verbesserung der Leistungskennzahlen der Synthesen. Eine hohe Kohlenstoffausbeute ist
dabei besonders bei Power-to-Fuel Routen essentiell, da der verwendete Kohlenstoff mit
hohem Aufwand bereitgestellt wurde, wie in Kapitel 5 erldutert. Die mit Reformer erreichten
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrade von 84,1-88,4 % zeigen, dass Benzin mit geringen
energetischen Verlusten aus Methanol erzeugt werden kann. Dabei ist der Wert von 84,1 %
fur MtG-TUF ein bereits mit heutigem Forschungsstand erreichbarer Wert, da sowohl die
MtG-Syntheseanlage, als auch die Reformertechnologie demonstriert wurden. Zur
Erreichung des MtG-NREL Wertes von 88,4 % muss der definierte Umsatz des Katalysators
im MtG-Reaktor noch durch weitere Forschung erreicht werden. Damit zeigt dieser Wert das
weitere Verbesserungspotential der MtG-Synthese auf.
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g i [ T2
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Abbildung 5-6: Oben: Ein- (positiv) und austretendende (negativ) Energiestrome der beiden
modellierten MtG-Synthesen, aufgeteilt in Betriebsmittel und Purgestréme auf der
linken Achse. Massenspezifischer, frischer Methanolbedarf in kg pro kg Produkt in
schwarzen Rechtecken auf der rechten Achse.

Unten: Die aus der Purgemenge resultierende Kohlenstoffausbeute in Schwarz und
der aus den Betriebsmittelbedarfen und spezifischem Methanolbedarf resultierende
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad der MtG-Synthesen in Griin.
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5.1.3 Gegeniiberstellung der produzierten Kraftstoffe zur geltenden Norm

Nachdem die Effizienz der produzierten Kraftstoffe ausgewertet wurde, werden diese nun auf
ihren Einsatz als Verkehrskraftstoff gepriift. Dazu werden die in Kapitel 2.4.1 dargestellten
Kennzahlen fiir Benzin bestimmt und mit der aktuell geltenden Norm EN 228 verglichen.

Abbildung 5-7 zeigt zunichst die Zusammensetzung der beiden produzierten Kraftstoffe,
gruppiert in die Kohlenstoftkettenldnge der Alkane und Alkene. Zusétzlich ist der Anteil an
dreifach verzweigten an den insgesamt vorhandenen Alkanen mit Kohlenstoffkettenlange C7
und Cs fiir das MtG-NREL Produkt angegeben. Die Klopffestigkeit dieser Komponenten
anhand der Research Oktanzahl nach de Klerk [188] zeigt die zusatzliche Tabelle in Abbildung
5-7. Fir das MtG-TUF Produkt ist ein hoher Anteil an Cs-Komponenten und Aromaten
(Aromat) zu erkennen, der Anteil an Alkenen ist fiir alle Kohlenstoffkettenlangen gering.
Innerhalb der C7-Fraktion sind keine dreifach verzweigten Alkane vorhanden, in der Cs
Fraktion nur insgesamt 0,65%. Die notwendige Klopffestigkeit dieses Kraftstoffes wird somit
vornehmlich durch die enthaltenen Aromaten erreicht. Der Gehalt von 35 % liegt dabei genau
auf dem Grenzwert der giiltigen Norm. Fiir das MtG-NREL Produkt zeigt sich eine stark
abweichende Kraftstoffzusammensetzung. Diese ist gepragt durch einen hohen Anteil an C7
und Cg Alkanen, welche jeweils wiederum vornehmlich auf hochverzweigten Komponenten
bestehen. Wie die zusétzliche Tabelle in Abbildung 5-7 zeigt, weisen diese Komponenten eine
besonders hohe Klopffestigkeit auf und eigenen sich daher gut fiir die Nutzung im Otto-
Motor. Aromaten sind mit 0,5 % fast nicht im MtG-NREL Kraftstoff vorhanden.
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Abbildung 5-7:  Zusammensetzung der MtG-TUF und -NREL Produkte. Dies ist aufgeteilt in die
Kohlenstoffkettenldange (engl. carbon number), den Anteil an Olefinen (engl. Olefin)
und Aromaten (Aromat). Zusatzlich ist fiir C; und Cs Alkanen der Anteil an dreifach
verzweigten Komponenten (2,2,3-Trimethyl) markiert. Die Angaben der
Oktanzahlen fiir diese Komponenten stammen aus de Klerk [188].

Die aus der gezeigten Zusammensetzung resultierenden Kraftstoffeigenschaften zur
Einhaltung der aktuellen Kraftstoffnorm EN 228 sind in Tabelle 5-2 aufgefithrt. Die
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angegebenen Oktanzahlen dienen nur dem Vergleich der beiden Kraftstoffe und wurden aus
der Mittelung der Reinstoffoktanzahlen nach Ghosh et al. [184] bestimmt. Da die reale
Klopffestigkeit sich nicht aus dem Summenprodukt der Einzelkomponenten zusammensetzt
[184], miisste diese entsprechend experimentell bestimmt werden. Der MtG-TUF Kraftstoff
erfiillt nach Tabelle 5-2 alle geforderten Parameter, mit Ausnahme der Oktanzahl. Baitalow
et al. [138] geben hierfiir allerdings eine reale Research Oktanzahl von 93-95 des MtG-TUF
Produkt an. Die Klopffestigkeit ist somit auch gegeben, und konnte, falls sie den geforderten
Wert von 95 leicht unterschreitet ebenfalls noch durch Additive angehoben werden. Das MtG-
TUF Produkt zeigt sich somit durch diese Untersuchung als direkt verwendbarer Kraftstoff.

Tabelle 5-2: Gegeniiberstellung der wichtigsten Kenngroflen der produzierten MtG-Kraftstoffe.
Oktanzahlen wurden zum Vergleich aus Mittelung der Reinstoffoktanzahlen aus Ghosh
et al. [184] bestimmt und stellen nicht die reale Research-Oktanzahl dar

Einheit MtG-TUF MtG-NREL EN 228
Dampfdruck bei 37.8 °C kPa 60 31 45-90
Dichte bei 15 °C kg/m3 745 690 720-775
Siedeende °C 191 141 <205
Alkene Vol.-% 8% 15% <18
Aromaten Vol.-% 35% 0,5% <35
Benzol Vol.-% 0.2% 0% <1
Research Oktanzahl 90 96 Min. 95

Das MtG-NREL Produkt zeigt deutliche Abweichungen gegeniiber der existierenden Norm.
Der Dampfdruck, die Dichte und das Siedeende liegen jeweils unter den geforderten Werten.
Dies ist teilweise auch an der fiir Benzinkraftstoffe wichtigen Siedelinie des Kraftstoffes im
Vergleich zu den vorgegebenen minimal und maximal Verlaufen in Abbildung 5-8 zu
erkennen. Durch den niedrigen Dampfdruck von 31 kPa verdampft der Kraftstoff zu Beginn
des Siedeverlaufs erst spater, als der eher konventionelle MtG-TUF Kraftstoff und erreicht
daher nicht den minimalen Wert von 20 % verdampft bei 70 °C. Dies kann nach de Klerk [188]
zu einem schlechteren Kaltstartverhalten des Motors fithren, verringert allerdings die
Verdampfungsverluste im Tank und beim Heif3start [40]. Die zweite Vorgabe der Siedekurve
bei 150 °C wird von beiden Kraftstoffen eingehalten. Die letzte Vorgabe der DIN EN 228
schreibt einen minimalen Anteil an Destillat von 75 % bei 150 °C vor. Dies wird ebenfalls von
beiden Kraftstoffen eingehalten, auch weil das Siedeende des MtG-NREL Kraftstoffes bei
141 °C liegt, siehe Tabelle 5-2 . Eine niedrige Temperatur am Ende der Siedekurve, wie der in
Abbildung 5-8 gezeigte Verlauf des MtG-NREI Kraftstoffes, fithrt nach Dabelstein et al. [40]
zur einer Reduktion der Abgasemissionen, da eine vollstdndige Verbrennung durch die leichte
Verdampfung sicher gestellt ist. Dagegen wird die Effizienz des Motors aufgrund der
verringerten Verdampfungsenthalpie zuriickgehen [40]. Dieser Effekt konnte allerdings
durch den groflen Vorteil der erhéhten Klopffestigkeit des MtG-NREL Kraftstoffes wieder
ausgeglichen werden. Bereits das Summenprodukt der Einzelkomponenten in Tabelle 5-2

123



5 Evaluierung von Methanol-Folgeprodukten fiir den Einsatz im Verkehrssektor

zeigt eine Research Oktanzahl von 96, Tan et al. [129] geben als reale Oktanzahl dieses
Kraftstoffes einen Wert von 112 an. Hiermit konnten durch Erhéhung des
Verdichtungsverhaltnisses deutliche Effizienzsteigerungen erreicht werden. Zusammen mit
dem durch die Siedelinie und den Wegfall von Aromaten deutlich besseren
Emissionsverhalten beim Einsatz dieses Kraftstoffes, zeigt sich das MtG-NREL Produkt als
vielversprechender zukiinftiger Kraftstoff, auch wenn nicht alle geforderten Kenngréfien der
Norm eingehalten werden.
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Abbildung 5-8:  Verlauf der Siedelinien der beiden produzierten Benzinkraftstoffe nach ASTM D86
im Vergleich zu den vorgegebenen Minima und Maxima der EN 228 (gestrichelte
schwarze Linien).

5.2 Methanol-zu-Kerosin

Wie in Kapitel 2.3.2.2 erldutert, wurden in der wissenschaftlichen Literatur nur das allgemeine
Konzept der Herstellung eines Kerosinkraftstoffes auf Grundlage von Methanol vorgestellt
[24]. Ziel dieses Unterkapitels ist die bekannten und industriell eingesetzten Einzelschritte in
einem Gesamtprozess zu einer Methanol-zu-Kerosin Synthese (MtK) mit maximaler
Kerosinausbeute zusammen zu bringen. Dies ermoéglicht die energetischen und
6konomischen Kennzahlen dieser Synthese zu bestimmen und gegeniiber alternativen Routen
einzuordnen. Abbildung 5-9 zeigt das Ergebnis der Prozessentwicklung als Blockflief3bild.
Methanol wird zundchst zum einen in kurzkettige Alkene (engl. olefins) und zum anderen in
Aromaten (engl. aromatic compounds) in zwei separaten Verfahren umgesetzt. Das
Alkenprodukt wird in zwei Fraktionen in Abhingigkeit der Kettenlinge aufgeteilt und
separat zu langerkettigen Alkenen oligomerisiert (engl. Oligomerization). Dieser Schritt
ermoglicht die Herstellung von linearen und verzweigten Produkten zur Einhaltung der
Kraftstoffnorm, was in Kapitel 5.2.1.2 néher erlautert wird. Die jeweiligen Produkte werden
anschlieflend hydriert (engl. Hydrogenation) und mit den Aromaten zu einem normgerechten
Kerosinkraftstoff (MtK Jet-Fuel) gemischt. Aufgrund der Komplexitit des Gesamtprozesses
wird die verfahrenstechnische Simulation, inklusive der Vorstellung der ProzessfliefSbilder,
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im Folgenden aufgeteilt in die Einzelschritte vorgestellt. Im Anschluss folgt analog zum
Kapitel 5.1 eine energetische Auswertung des Gesamtprozesses und eine Analyse der
Kraftstoffeigenschaften. Teile der Ergebnisse des Kapitels 5.2 wurden innerhalb einer im
Rahmen der Dissertation betreuten Masterarbeit generiert (siche Tabelle A-1 im Anhang).
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Abbildung 5-9:  Uberblick der Teilprozesse der entwickelten und simulierten Methanol-zu-Kerosin
Synthese.

5.2.1 Verfahrenstechnische Simulation

In den folgenden Unterkapiteln werden die ProzessflieBbilder der Teilschritte Alken-
Synthese, Alken-Oligomerisierung, Alken-Hydrierung und Aromaten-Synthese detailliert
vorgestellt. Aus den gewonnenen Erkenntnissen kann im Anschluss eine energetische
Analyse des Gesamtprozesses folgen.

5.2.1.1 Alken-Synthese

Zur Erzeugung eines Kerosinkraftstoffes aus Methanol miissen zunachst Alkene tiber das in
Kapitel 2.3 beschriebene MtO-Verfahren produziert werden. Zielprodukt der Alken-Synthese
sind daher eine vornehmlich aus Propen bestehende Cs-Fraktion und eine vornehmlich aus
Buten bestehende Ca4.-Fraktion, welche in der anschliefenden Oligomerisierung separat in
langkettige Alkene umgewandelt werden. Das hierfiir entwickelte Prozessfliefbild ist in
Abbildung 5-10 dargestellt. Fliissiges Methanol wird zuerst auf 3,1 bar verdichtet,
anschlieflend verdampft und in einem Vorreaktor zu Dimethylether (DME), analog zur MtG-
NREL Synthese, umgesetzt.
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Abbildung 5-10: Prozessfliefibild der Alken-Synthese aus Methanol. Die Zielproduktstrome sind eine
Cs- und Cy,-Fraktion, welche zur Oligomerisierung (Kapitel 5.2.1.2) weitergeleitet
werden. Nebenprodukte sind das abgetrennte Wasser und ein Anteil aromatischer
Verbindungen (engl. aromatic by-product), welche zusammen mit einem Teil des
Produktes der DME-Synthese (to MtA-Synthesis) zur Aromaten-Synthese (Kapitel
5.2.1.4) geleitet werden.

Als mittlere Reaktortemperatur wurden 290 °C gewéhlt. Dies fithrt zu einem ausreichend
hohen Methanolumsatz von iiber 87 wt %. In der konventionellen Dimethylethersynthese
(siehe Kapitel 5.1.1.2) wird der Reaktor meist bei hherem Druck von 10 bis 16 bar betrieben
[114]. Da jedoch der Methanolumsatz unabhéngig von dem Reaktionsdruck ist, konnen auch
geringere Driicke gewahlt werden [114]. Diese erfordern jedoch grofiere Reaktionsvolumina
und resultieren damit in hohere Investitionsausgaben. Ein Druck von 3,1 bar zeigte sich in
der Prozesssimulation aus Grinden der Energieintegration als vorteilhaft, da mit der
Abwiarme des MtO Produktstromes zunéchst der Reboiler der Kolonne T-1 betrieben und
Mitteldruckdampf erzeugt werden kann, bevor mit der restlichen Abwarme der eintretende
Methanolstrom bei 3,1 bar und 95,9 °C verdampft wird. Ein Volumenstrom von 8 % der DME-
Mischung wird abgetrennt und der in Kapitel 5.2.1.4 beschriebenen Aromaten-Synthese (engl.
MtA-Synthesis) zugefithrt. Im Gegensatz zur MtG-Synthese kann anschlieffend die gesamte
DME-Gleichgewichtsmischung aus Methanol, DME und Wasser ohne weitere Auftrennung
autokatalytisch an einem Zeolith-Katalysator in gasformiger Phase zu Alkenen, Wasser und
anderen Nebenprodukten im R-MtO Reaktor in Abbildung 5-10 bei 2,2 bar umgesetzt werden.
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Hierzu wurde eine Produktverteilung als R-Yield-Reaktor hinterlegt. Diese wurde auf
Grundlage der experimentell ermittelten Produktverteilung in Wang und Wei [151] mit einer
zusatzlichen Erweiterung der Kohlenstoffablagerungen nach Miiller et al. [122] und der
Bildung von Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Oxygenaten nach Birke und Bach [153]
bestimmt. Das genaue Vorgehen der Modellierung des MtO Reaktors ist im Anhang F
erlautert. Der Reaktor R-MtO ist in Abbildung 5-10 als Quenchreaktor dargestellt. Hierdurch
wird verdeutlicht, dass durch die Rezyklierung eines Teils des Reaktorproduktes iiber den
Kompressor C-1 und durch die Einbringung von fliissigem Wasser in die Festbettstufen des
Reaktors insgesamt ein adiabater Betriebszustand erreicht wird. Das Reaktorprodukt muss
anschliefend vom Wasser getrennt werden und in eine Cs- und Cs.-Fraktion aufgeteilt
werden, was im unteren Teil der Abbildung 5-10 dargestellt ist. Dazu wird zunichst der
gasformige Reaktorstrom in Behélter V-1 durch Einspritzung von rezykliertem Wasser und
durch einen anschlieenden, weiteren Warmetauscher auf 50 °C abgekiihlt. In Behélter V-2
wird der Strom bei 1,8 bar in eine fliissig-wassrige Phase und eine gasformige organische
Phase getrennt. Anschlieffend wird der gasférmige Strom tiber drei weitere Behilter (V-3 bis
V-5) in drei Druckstufen (5,0; 11,5; 21,5 bar) mit jeweiliger Zwischenkiihlung auf 50 °C in Gas-
und Flissigphase aufgeteilt, und der Kolonne T-1 bei einem Druck von 21,5 bar zugefiihrt.
Durch die Teilkondensation der Strome innerhalb der drei Stufen kénnen die Fliissigphasen
durch Pumpen energetisch ginstig komprimiert werden. Zudem findet bereits eine
Vortrennung des Kolonnenfeeds statt, sodass insgesamt vier Strome auf unterschiedlichen
Hohen der Kolonne T-1 zugefiihrt werden. Uber Kopf der Kolonne T-1 wird die propenhaltige
Cs-Fraktion abgetrennt, welche 45 Gew.-% der Summe der eintretenden Stréome in T-1
ausmacht. Der Sumpfstrom wird auf 3,5 bar entspannt, und die Cs.-Fraktion als zweites
Zielprodukt in Kolonne T-2 von den im MtO Reaktor entstandenen aromatischen
Verbindungen (siehe Produktverteilung im Anhang in Tabelle A-15) getrennt. Die Cg.-
Fraktion macht dabei 52 Gew.-% der Summe der eintretenden Stréome in T-1 aus. Das
aromatische Nebenprodukt wird der Aromaten-Synthese in Kapitel 5.2.1.3 zugefiithrt. Etwa
die gravimetrische Halfte des Reaktionsproduktes besteht aus Wasser, welches tiber V-2 und
V-3 auskondensiert wird. Da alle kohlenstofthaltigen Strome im Prozess weiterverarbeitet
werden, erfolgt an dieser Stelle keine Betrachtung der Kohlenstoffausbeute.

5.2.1.2 Alken-Oligomerisierung

In den beiden folgenden parallelen Alken-Oligomerisierungsschritten werden die
kurzkettigen Alken-Fraktionen aus der gerade beschriebenen Alken-Synthese an Zeolith-
Katalysatoren zu hoheren Alkenen oligomerisiert. Diese bilden zusammen nach der folgenden
Hydrierung die Basis des modellierten Kerosins und werden nur noch mit der in Kapitel
5.2.1.4 vorgestellten Aromaten Fraktion zum finalen Kerosin gemischt. Die Cs-
Oligomeriserung wird auf Basis des Prozesses von Page et al. [161] und die Cs-
Oligomeriserung auf Basis des Prozesses von Kuechler et al. [162] in AspenPlus
implementiert. Die dafiir entwickelten ProzessflieSbilder sind in Abbildung 5-11 dargestellt.
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Abbildung 5-11: Prozessfliefibild der C; und C4 Oligomerisierung

Die Cs-Fraktion wird auf einen Druck von 37 bar verdichtet und in einem Rohrbiindelreaktor
(R-Oligo C3) bei 200 °C oligomerisiert. Die Auslegung des dafiir eingesetzten R-Yield-Reaktors
ist im Anhang F beschreiben. In Kolonne T-3 wird anschlieffend die Co. Zielfraktion aus dem
Reaktionsgemisch bei 5 bar iiber den Sumpf abgetrennt. Das Kopfprodukt der Kolonne wird
in Gas- und Flissigphase geteilt. Der gasformige Kopfstrom wird im Kompressor C-6 auf
13,5 bar komprimiert, um in Kolonne T-4 das enthaltene Ethen und weitere leichte Gase zu
separieren. Dieser Strom wird als Purge aus dem System geleitet. Der Sumpfstrom von
Kolonne T-4 besteht aus Propen und Hexen, welche rezykliert werden. Die Hexenreiche,
fliissige Phase des Kopfstromes der Kolonne T-3 wird tiber Pumpe P-6 zu 99,5 % rezykliert,
der restliche Anteil wird als Purge aus dem System geleitet. Wie in Abbildung 5-11 zu
erkennen, ist die Oligomerisierung der Cs:-Fraktion dhnlich aufgebaut. Gegeniiber der Cs-
Oligomeriserung findet die Reaktion in fliissiger Phase bei 69 bar statt [162]. Die Auslegung
des R-Yield Reaktors ist ebenfalls im Anhang F beschrieben. AnschlieBend wird das innerhalb
der Kerosinfraktion liegende Zielprodukt erneut iiber den Sumpf der ersten Kolonne (T-5) bei
1,6 bar abgetrennt. Die Kopffraktion wird zu 77 % tiber Pumpe P-8 direkt rezykliert, aus dem
Rest wird in Kolonne T-6 tiber Kopf die noch enthaltenden leichten Gase und Butan
abgetrennt und zusammen mit einem Anteil von 16 % des Sumpfstromes der Kolonne T-6 dem
Purge zugefiihrt. Insgesamt gehen so 10,6 % des eintretenden Kohlenstoffs der beiden
Eduktstrome tiber den Purge verloren.
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Die gezeigte parallele Oligomerisierung hat zwei Vorteile. Erstens vereinfacht eine separate
Oligomerisierung der Cy:-Fraktion diesen Teilprozess, da der von Kuechler et al. [162]
gezeigte Prozess in fliissiger Phase stattfinden kann. Zusétzlich liegen die Dimere bereits im
gewlnschten Kettenlangenbereich von Kerosin. Durch eine Zumischung von Propen in die
Cy4-Fraktion wiirde durch vermehrte Bildung von Cs-Co-Fraktionen ein erhchter Anteil an
Kohlenwasserstoffen im Benzinbereich entstehen, was durch die Trennung verhindert wird.
Allerdings ist das Oligomerisierungsprodukt der C4+-Fraktion nach Kuechler et al. [162] stark
verzweigt und weist nur einen Anteil an linearen Alkenen von 2,75 Gew.-% auf. Dies
entspricht nicht dem in Kapitel 2.4.2 diskutierten Anteil an lineraren Kohlenwasserstoffen
von 9-19 Gew.-%. Der geringe Anteil an unverzweigten Alkenen ist durch das bereits stark
verzweigte Edukt (C4s-Alkene) begriindet. Hier zeigt sich der zweite Vorteil der parallelen
Oligomerisierung. Die Propen-Oligomerisierung nach Page et al. [161] weist einen deutlich
hoéheren Anteil an linearen Alkanen von 12 Gew.-% auf. Dies ist auf den linearen Reaktanten
Propen und auf den Einsatz des Zeolithen ZSM-23 zuriickzufithren. Dieser begiinstigt durch
seine geradlinige Porenstruktur die Bildung linearer Alkene, vergleiche Kapitel 2.3.1. Somit
verhindert die parallele Propen-Oligomerisierung zum einen die Bildung einer
unerwiinschten Benzinfraktion und ermoéglicht zum andern die Bildung von linearen
Alkenen, was zur Erreichung der gewiinschten Ziindwilligkeit notwendig ist.

5.2.1.3 Alken-Hydrierung

In Abbildung 5-12 ist das Prozessflie3bild der Alken-Hydrierung dargestellt, welches auf Basis
des in Vivien et al. [168] vorgestellten Prozesses zur Herstellung von Kerosintreibstoff aus
Butanol modelliert wurde. Die Produktfraktionen der beiden Oligomerisierungsschritte
werden zundchst zusammengefithrt und in der Kolonne T-7 wird eine Ci7+
Nebenproduktfraktion abgetrennt. Dieses wird als ,,schweres Nebenprodukt® (engl. heavy by-
product, sieche Abbildung 5-12) aus dem System geleitet und separat in der energetischen
Analyse betrachtet. Es besteht vornehmlich aus C17 bis C29 Alkenen. Die Leichtfraktion der
Kolonne T-7 wird auf 25 bar durch Pumpe P-9 verdichtet und mit einem Nebenproduktstrom
der MtA Synthese (engl. MtA by-product) vermischt. Hierzu wird ein Verdiinnungsstrom an
bereits hydrierten Alkanen im Massenverhéltnis von 1:3 zugefiihrt. Dieser nimmt einen Teil
der Reaktionswarme der stark exothermen Hydrierung auf. Dem resultierenden
Kohlenwasserstoffstrom werden nach Vivien et al. [168] fiir jedes Mol an Alkenen 100 Mol
an Wasserstoff hinzugefithrt. Durch diesen hohen Uberschuss an Wasserstoff wird
angenommen, dass es zu keinen Kohlenstoffablagerungen auf dem Katalysator kommt und
eine vollstandige Hydrierung stattfindet. Die Abbildung der Hydrierungsreaktionen erfolgt
in einem adiabaten RStoic-Reaktor, in welchem die Hydrierungsreaktionsgleichungen der
enthaltenen Komponenten hinterlegt sind, siche Anhang F. Uber Behélter V-6 wird der nicht
reagierte Wasserstoff zu 99,8 % tber den Kompressor C-7 zum Hydrierungsreaktor
zuriickgefiihrt. Der Rest liegt zusammen mit dem Kopfprodukt der Kolonne T-8 als Purge 2
des MtK-Prozesses an, welcher 0,4 % des eintretenden Kohlenstoffs ausmacht. Der
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Sumpfstrom dieser Kolonne ist die gewiinschte, noch aromatenfreie Kerosinfraktion (engl.
Kero-Frac).

C-7
H [> @ E> Purge 2
MeA C: Compressor
By-Product")> B: Pump
R-Hyd .

C9,12,15 . yaro R: Reactor
i N )_ T: Tower
Olefins V: Vessel

] T

Cs-16
Olefins
Co—

Heavy
By-Product

Frac
Abbildung 5-12: Prozessflie8bild der Alken-Hydrierung auf Basis von Vivien et al. [168]

Die Zusammensetzung der Cs- und C4-Oligomerisierung und der daraus folgenden Kero-frac
Mischung sind in Abbildung 5-13 dargestellt. Das C3-Oligomeriserungsprodukt in Blau macht
47 Gew.-%, das Cy4-Oligomerisierungsprodukt in Orange entsprechend 53 Gew.-% der
Kerosinmischung in Rot aus, welche im néchsten Schritt hydriert wird. Wie in Abbildung
5-13 zu erkennen, leigen die charakteristischen Peaks der Cs und C4 Oligomerisierung bei
ihren jeweiligen Di-, Tri- und Tetra- und Pentameren. Dagegen sind nur geringe Anteile an
Kohlenwasserstoffen mit Kettenldnge Cio, C11, C13 und Ci4 vertreten, welche entweder durch
Cracking oder durch Oligomerisierung der geringfiigig im MtO-Produkt enthaltenen Cs und
Cs Fraktionen entstehen.

45
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C7 C8 C9 C10C11C12C13C14C15C16C17C18C19C20

0C4 oligo 0 C3 oligo m Kero-frac
Abbildung 5-13: Massenzusammensetzung (engl. mass fraction) der C3, C4 und Kero-Frac Fraktion
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5.2.1.4 Aromaten-Synthese

Abbildung 5-14 zeigt das ProzessflieSbild der Aromaten-Synthese und damit den letzten
Schritt zur Herstellung eines normgerechten Flugtreibstoffes aus Methanol. Hierfiir wird aus
dem Teilstrom des R-DME Reaktors aus Abbildung 5-10 bei 2 bar und 350-450 °C ein
Produktstrom im Reaktor R-MtA hergestellt, dessen Kohlenwasserstoffanteil zu 62,6 Gew.-%
aus Cs+ Aromaten besteht. Die Basis der implementierten Produktverteilung stammt dabei
aus dem Prozess nach Ou et al. [164] und die Verteilung der Cs+ Aromaten aus O'Neill und
McCarthy [163]. Die genaue Auslegung des MtA Reaktors ist im Anhang F aufgefiihrt. Nach
Abkiihlung des Reaktorproduktes auf 50 °C wird aus diesem im Dreiphasentrenner V-7 das
entstandene Wasser abgetrennt. Die fliissige und die gasformige organische Phase werden
anschliefend der Kolonne T-9 auf unterschiedlichen Stufen, zusammen mit dem
Nebenproduktstrom der MtO-Synthese zugefiihrt. Die Kopffraktion wird erneut in Wasser
und eine fliissige und gasférmige organische Phase in Behalter V-8 aufgeteilt. Die gasférmige
Phase verlasst das System als Purge 3, welcher 21,6 % des eintretenden Kohlenstoffs enthélt.
Diese fliissige Phase ist reich an Toluol und Benzol und wird in den Reaktor zu 90 % rezykliert,
um die Ausbeute an Cs: Aromaten zu erhdhen. Der restliche Anteil wird der Hydrierung
zugefiihrt, siehe Abbildung 5-12, in der die aromatischen Verbindungen zu Cycloalkanen
gesattigt werden. Der zu 99 Gew.-% aus Aromaten mit einer Kettenldnge gréfier sieben
bestehende Sumpfstrom der Kolonne T-9 wird abschliefend mit der aromatenfreien
Kerosinfraktion aus der Alken-Hydrierung aus Abbildung 5-12 zum finalen Jet A-1
Kerosintreibstoff vermischt. Die Treibstoffeigenschaften werden dabei in Kapitel 5.2.3 der
geltenden Norm gegeniibergestellt. Zunachst erfolgt jedoch in Kapitel 5.2.2 die Materialbilanz
und die energetische Auswertung des vorgestellten Methanol-zu-Kerosinprozesses.

MtA
By-Product
From MtO " Purge3
rom :
Aromatic [>
R-DME By-product

Product | R-MtA

e

Water
P: Pump
R: Reactor
Kero- T: Tower MtK
Frac V: Vessel Jet-Fuel

Abbildung 5-14: ProzessflieB3bild der Aromaten-Synthese. Die Strome ,R-DME® und ,Aromatic by-
product® sind aus der Alken-Synthese in Abbildung 5-10. Die aromatenfreie

Kerosinfraktion ,Kero-Frac“ entstammt der Alken-Hydrierung, in Abbildung 5-12.
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5.2.2 Stoffliche und energetische Auswertung des Gesamtprozesses

Nachdem im vorangegangenen Kapitel die Einzelschritte der MtK-Synthese im
Prozessfliefibild vorgestellt wurden, folgt nun die stoffliche und energetische Auswertung des
Gesamtprozesses. Dazu zeigt Abbildung 5-15 zunichst zur stofflichen Auswertung die
Gesamt- und Kohlenstoffausbeute, wobei die konkreten Zahlenwerte in Tabelle A-18 im
Anhang hinterlegt sind. Insgesamt kénnen mit 82 Gew.-% ein hoher Anteil des im Methanol
gespeicherten Kohlenstoffes in die gewinschte Kerosinfraktion umgewandelt werden.
Zusitzlich gehen 6 Gew.-% in das potenziell verwertbare schwere Nebenprodukt tiber. Der
Methanolbedarf zur Herstellung des Kerosinproduktes liegt bei 2,78 kgmethanol/KgKerosin. Nach
Abbildung 5-15 kénnen 12 % des eintretenden Kohlenstoffes nicht genutzt werden. Welche
Einzelschritte dazu am meisten beitragen wird in der folgenden Abbildung 5-16 ersichtlich.

100%
. 82% Carbon m Total
> 80%
§ 60% 56%
> 40% 36%
T
S 20% 12%
6% o 6%
0% iA) -0 0%
Kerosene Heavy Purge Water
By-Product

Abbildung 5-15: Gesamt- (engl. Yrow) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarbon) der MtK-Synthese.
Daten basieren auf der Material- und Kohlenstoftbilanz in Tabelle A-18 im Anhang

In Abbildung 5-16 sind die detaillierten Ergebnisse der energetischen Auswertung der
Einzelschritte aufgetragen, woraus sich die internen Kennzahlen Kohlenstoffausbeute und
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad zur Bewertung der MtK-Synthese ergeben. Im oberen Teil
der Abbildung 5-16 sind fiir die vier in Abbildung 5-9 zusammengefassten Teilschritte und
fiir den Gesamtprozess (XMtK) die Betriebsmittelbedarfe auf der linken und die Purgestréme
auf der rechten Achse aufgetragen, wobei die unterschiedliche Skalierung der Achsen zu
beachten ist. Die Abbildung fasst somit alle Betriebsmittelbedarfe der in den Abbildungen
Abbildung 5-10 bis Abbildung 5-14 abgebildeten Komponenten zusammen, welche in
tabellarischer Form im Anhang F in Tabelle A-16 angefiigt sind. Analog zu Abbildung 5-6 sind
die Energiefliisse jeweils auf einen Liter Dieseldquivalent des MtK-Produktes normiert. Der
obere Teil der gezeigten Abbildung erlaubt verschiedene Riickschliisse tiber die Effizienz des
entwickelten Verfahrens zu treffen.

Grundsitzlich verringern positive Betriebsmittelbedarfe und negative Purgeiiberschiisse den
Wirkungsgrad der Synthese. Angefangen mit dem Dampfbedarf zeigt die Summe der
Einzelschritte somit einen unkritischen Mitteldruckdampfiiberschuss von etwa 1,0 MJ/Ipg
wiahrend ein Bedarf von etwa 1.6 MJ/Ipr an Hochdruckdampf vorliegt. Dieser
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Hochdruckdampfbedarf muss allerdings nicht in die Berechnung der energetischen
Leistungskennzahlen eingerechnet werden, da zu dessen Bereitstellung die verfiigbaren
7,8 MJ/Ipg an anfallenden Purgegasen genutzt werden kénnen. Der Hochdruckdampfbedarf
resultiert dabei aus den Kolonnen T-3, T-5 und T-7 der Oligomerisierung und Hydrierung,
welcher nur zum Teil durch die Hochdruckdampferzeugung in der Alken- und
Aromatensynthese gedeckt werden kann. Der Mitteldampfiiberschuss entsteht hauptséchlich
aus der Kihlung der exothermen Oligomerisierungsreaktoren und kann den geringen
Niederdruckbedarf aus der MtO Synthese decken. Der in Abbildung 5-16 gezeigte
Betriebsstrombedarf resultiert vornehmlich aus den Kompressoren der MtO Synthese, da zum
einen tiber C-1 73 % des gebildeten Reaktorproduktes rezykliert werden und zum anderen der
restliche Anteil auf den geforderten Betriebsdruck der Kolonne T-1 von 21.5 bar komprimiert
wird. Mit der in Abbildung 5-10 gezeigten gestaffelten Verdichtung mit Abtrennung und
Verdichtung der fliissigen Phasen kann gegeniiber einer kompletten gasformigen
Verdichtung 34 % eingespart werden. Der Bedarf an Kihlmittel (engl. Refrigerant) liegt
vornehmlich bei der Kithlung der Kolonnenkopfe T-4 und T-9 an. Zur Bereitstellung dieser
wird eine Kompressionskéaltemaschine nach vorgestellter Methodik im Anhang B ausgelegt,
welche den Kiltebedarf in einen elektrischen Energiebedarf umwandelt, sodass dieser in den
energetischen Leistungskennzahlen beriicksichtigt werden kann. Im unteren Teil der
Abbildung 5-16 sind die sich aus dem oberen Teil ergebenen internen Kennzahlen
Kohlenstoffausbeute und Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad des Gesamtprozesses aufgetragen.
Mit einem Wert von 75,6 % kann ein hoherer Anteil der in Methanol gespeicherten,
chemischen Energie im Kerosin gespeichert werden. Unter Beriicksichtigung des schweren
Nebenproduktes steigt dieser Wert sogar auf 84,1 % an.

Anhand der Kohlenstoffausbeuten der Einzelschritte ist zu erkennen, dass innerhalb der
Oligomerisierungsschritte der grofite Anteil an Kohlenstoff verloren geht. Der Purge besteht
hier vornehmlich aus kurzkettigen Alkanen und Ethen. Diese Komponenten stammen
allerdings aus der vorherigen MtO-Reaktion. Der grofite Hebel zur Reduktion des
Purgeverlustes ist somit durch eine Reduzierung dieser Komponenten im MtO-
Produktspektrum zu erreichen. Dadurch zeigt sich hier ein Feld fiir weitere Forschungs- und
Entwicklungsarbeiten. Alternativ kann der Purgeverlust auch tiber die Integration weiterer
Verfahrensschritte (Benzinsynthese oder weitere chemische Produkte) oder eine
Reformierung und erneute Produktion von Methanol, wie im Methanol-zu-Benzin in Kapitel
5.1 gezeigt, reduziert werden.
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Abbildung 5-16: Oben: Ein- (positiv) und austretendende (negativ) Energiestrome der Einzelschritte
nach Abbildung 5-9, aufgeteilt in Betriebsmittel (linke Achse) und Purgestrome
(rechte Achse). Die letzte Spalte (XMtK) gibt die Summe der Einzelschritte und somit
die Energiebilanz der gesamten Prozesskette an.
Unten: Die aus der Purgemenge resultierende Kohlenstoffausbeute in Schwarz und
der aus den Betriebsmittelbedarfen und spezifischem Methanolbedarf von
2,78 kgMethanol/KgKerosin  resultierende Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad der MtK-
Synthese in Griin. Gestreifte Balken geben Kohlenstoffausbeute und Wirkungsgrad
bei Einberechnung des schweren Nebenproduktes an.

5.2.3 Gegeniiberstellung des produzierten Kraftstoffs zur geltenden Norm

Zur Analyse der Treibstoffeigenschaften zeigt Abbildung 5-17 zundchst oben die
Kohlenstoffverteilung des MtK Produktes und unten die Destillationskurve der finalen
Produktmischung. Die Betrachtung der Kohlenstoffverteilung des MtK Kraftstoffes
verdeutlicht dabei den Zusammenhang mit der Destillationskurve. Diese flacht jeweils bei
den Ausschlagen der Kohlenstoffverteilung, an den Punkten Co und Ci2 ab und steigt danach,
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aufgrund der geringen Anteile an Cio-11 und Ci3-15, wieder an. Damit ergibt sich, anders als
bei der ebenfalls in Abbildung 5-17 eingetragenen Referenzmischung nach Edwards [201], ein
welliges Profil der Destillationskurve. Die Ausschldge bei Co und Ci2 gehen auf die hohen
Anteile an Propen und Buten in der MtO-Produktfraktion zuriick, deren Trimere gebildet
wurden. Die resultierende Kerosinmischung mit den gezeigten Peaks weicht stark von der Jet
A-1 Zusammensetzung nach Edwards [201] ab, welche eine gleichméafligere Verteilung mit
Peak bei C11 aufweist. Da die genaue Zusammensetzung von Jet A-1 allerdings nicht genormt
ist, sondern die Treibstoffeigenschaften, kann hieraus noch keine Aussage der
Normgerechtheit der Kerosinmischung getroffen werden.
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Abbildung 5-17: Zusammensetzung (oben) und Siedelinienverlauf (unten) des simulierten Kerosin
aus Methanol in blau gegeniiber einer tiblichen Jet A-1 Mischung aus Edwards [201]
und den minimal und maximal ermittelten Werte aus Rauch [203] (CRC).

Daher wurden mittels der Destillationskurve und der Zusammensetzung die in Tabelle 2-5 in
Kapitel 2.4.2 diskutierten Kraftstoffeigenschaften fiir das in der Prozesssimulation erzeugte
Kerosin aus Methanol bestimmt. Dazu wurden entweder die vorgestellten Korrelationen aus
der Literatur oder eigene Methoden in AspenPlus verwendet. Die Ergebnisse der
Untersuchung der Haupteinflussfaktoren sind in Abbildung 5-18 visualisiert. Die
Zahlenwerte aller berechneten Grofien sind im Anhang in Tabelle A-17 aufgefithrt. Abbildung
5-18 zeigt die bereits in Abbildung 2-13 dargestellte Untersuchung unterschiedlicher
Kerosinkraftstoffe nach Edwards [199], wobei hier ebenfalls die Ergebnisse des modellierten
MtK aufgetragen sind. Zu erkennen ist, dass der MtK-Kraftstoff in blau (this work)
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grundsatzlich die kritischen Kraftstoffeigenschaften erfiillt. Allein die Dichte liegt mit
0,775 kg/m? leicht unter dem geforderten Wert von 0,8 kg/m?®. Durch eine mégliche Erhéhung
des Aromatengehalts von 9 Gew.-% auf etwa 12-14 Gew.-% kann auch hier die Spezifikation
der ASTM D7566 erfiillt werden. Vorteilhafter fiir die Verbrennungseigenschaften wére es
jedoch die Dichte, iiber eine Anpassung der Destillationskurve im Bereich von T5 - T50 zu
erhohen. Dazu misste das Massenverhéltnis an Cs-9 zu Cio-11 reduziert werden. Dies konnte
zum Beispiel durch eine hohere Ausbeute an Buten gegeniiber Propen im MtO Prozess
erreicht werden oder durch angepasste Oligomeriserungsprozesse, welche zu langerkettigen
Kohlenwasserstoffen fithren. Weiterhin kann durch Sattigung der Aromate zu Cycloalkanen
die Dichte erhoht werden. Der Abstand zwischen dem durchschnittlichen und dem am besten
bewerteten Kraftstoff in Edwards [199] kann durch den MtK Kraftstoff in manchen Bereichen
noch positiv vergrofiert werden. So deuten die hohe Cetanzahl von 57, der hohe
Wasserstoffgehalt von 14,9 Gew.-% und der geringe Flammpunkt auf sehr gute
Verbrennungseigenschaften hin. Der Flammpunkt bewegt sich im unteren Grenzbereich der
Norm, was darauf hindeutet, dass viele niedermolekulare Kohlenwasserstoffe enthalten sind.
Hinsichtlich der Viskositat kann keine genaue Aussage getroffen werden. Allerdings kann
aufgrund der flachen Siedekurve bis T30 davon ausgegangen werden, dass die Obergrenze
der Norm eingehalten wird.
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Abbildung 5-18: Gegeniiberstellung der Kraftstoffeigenschaften des produzierten MtK-Produktes
(this work) mit denen eines durchschnittlichen (average), eines sehr guten (best case)
und eines schlechten (worst case) fossilen Kerosintreibstoffes nach Edwards [199].

Durch die parallele Oligomerisierung kann ein Anteil an linearen Alkanen von etwa
7 Gew.-% erreicht werden. Zusammen mit dem uber die MtA-Synthese erhaltenen
Aromatengehalt von 9 Gew.-% kann somit der entstandene Kraftstoff qualitativ in das in
Kapitel 2.4.2 vorgestellte, terndre Diagramm nach de Klerk [69] eingetragen werden. Zu
erkennen ist, dass der hohe Anteil an iso-Alkanen aus der Oligomeriserung zu einem Jet-A-1
Kraftstoff fithrt, welcher am Rand des eingetragenen Normfensters liegt. Die
Minimalanforderung des Aromatengehalts aufgrund von Sicherheitsbedenken wird
eingehalten. Eine weitere Erhchung ist daher nicht notwendig und wiirde nach Hui et al.
[197] zu einer Verschlechterung der Abgasemissionen fithren. Ob der geringe Anteil an
linearen Alkanen einen Einfluss auf den realen Ziindverzug des Kraftstoffes hat, miisste
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experimentell gepriift werden. Der im Anhang in Tabelle A-17 mithilfe der ASTM D976-91
angegebene hohe Wert der Cetanzahl von 57 weist allerdings auf eine gute Ziindwilligkeit
hin. Somit kann anhand der in diesem Kapitel gezeigten Abbildungen geschlussfolgert
werden, dass iiber Methanol ein normgerechter Kerosintreibstoff herstellbar ist, welcher im
Gegensatz zu der Fischer-Tropsch Route aus Sicht der hier durchgefiihrten
Machbarkeitsstudie auch ohne Mischungslimitierung zu 100 % eingesetzt werden konnte.

n-alkanes [n]

Min. aromatics

Max. aromatics
Min. density
Smoke point
Max. density

MtK Jet Fuel )
(this work) = point

Iso & )
cycloalkanes [BC] Aromatics [Ar]

Abbildung 5-19: Einordnung des MtK Kraftstoffes dieser Arbeit anhand der enthaltenen
Stoffgruppenzusammensetzung in das ternire Diagramm nach de Klerk [69]

5.3 Methanol-zu-hoheren-Alkoholen

Als dritter aus Methanol herstellbare Verkehrskraftstoff wird zum Abschluss dieses Kapitels
die Prozessmodellierung zu Butanol vorgestellt. Diese weist im Vergleich zur im letzten
Kapitel vorgestellten Kerosinsynthese auf Basis von Methanol einige Parallelen auf, was aus
Abbildung 5-20 ersichtlich wird. Gezeigt ist hier sowohl die schematische Darstellung der
Kerosin- als auch der Butanolsynthese auf Grundlage von Methanol. Dabei zeigt sich, dass
sowohl die DME, als auch Alken-Synthese (MtO) mit anschlielender Trennung in C3 und Cq+
Fraktion in beiden Fillen identisch ablaufen. Anschliefend wird anstatt der parallelen
Oligomerisierung und Hydrierung im Falls der Kerosinsynthese, nun zur Butanol Erzeugung
in dieser Arbeit auf zwei bereits existierende Synthesen zuriickgegriffen. Einerseits wird aus
der Cs-Fraktion der Alken-Synthese tiber eine Oxo-Synthese (engl. Oxo-Synthesis) Butanol
unter Zugabe von Wasserstoff synthetisiert. Andererseits kann aus der C4. Fraktion, nach
Abtrennung von Buten, dieses zu Butanol hydratisiert werden (engl. Butene Hydration).
Hierbei fallt ein Cs. Nebenprodukt an, auf welches in Kapitel 5.3.1.2 eingegangen wird. Da
die verfahrenstechnische Simulation der Alken-Synthese, inklusive Auftrennung identisch zu
der in Unterkapitel 5.2.1.1 ist, wird im Folgenden nur die Prozessmodellierung der Oxo-
Synthese, sowie die Buten Hydratisierung vorgestellt. AbschlieBend wird erneut die
Prozesskette stofflich und energetisch ausgewertet und die Kennzahlen der Synthese
bestimmt. Teile der Ergebnisse des Kapitels 5.3 wurden innerhalb einer im Rahmen der
Dissertation betreuten Bachelorarbeit generiert (siehe Tabelle A-1 im Anhang).
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Abbildung 5-20: Schematische Darstellung der Synthesewege iiber das Methanol-zu-Olefin
Verfahren in dieser Arbeit. Neben der bereits diskutierten Moglichkeit der
Kerosinsynthese (MtK, links), lasst sich Butanol aus dem MtO-Produkt iiber eine
Hydratisierung von Buten (engl. Butene Hydration) und eine Oxo-Synthese (engl.
Oxo-Synthesis) von Propen herstellen (rechts).

5.3.1 Verfahrenstechnische Simulation

Die folgenden zwei Unterkapitel zeigen die implementierten ProzessflieSbilder der Oxo-
Synthese von Propen und der Hydratisierung von Buten. Beide Prozesse sind, wie in Kapitel
2.3.2.3 beschrieben, bereits technisch erprobt. Durch die Kombination mit der Alken-Synthese
aus Methanol, ergibt sich hierdurch allerdings eine weitere Moglichkeit, Verkehrskraftstoffe
auf Grundlage von Methanol herzustellen.

5.3.1.1 Oxo-Synthese

Abbildung 5-21 zeigt das ProzessfliefSbild zur Herstellung von Butanol aus Propen und
Synthesegas. Das entwickelte Verfahren basiert dabei auf den in Kapitel 2.3.2.3 vorgestellten
industriell verfigbaren Oxo-Synthesen [172, 173, 175]. Das Konzept der Herstellung von
Butanol auf Grundlage von Propen wurde dabei ebenfalls bereits von Schemme [50]
vorgestellt und diskutiert.

Aus der Cs-Fraktion der Alken-Synthese wird zunéachst in Kolonne T-1 das Propen als erstes
Edukt der Oxo-Synthese tiber den Sumpf abgetrennt. Das zweite Edukt Synthesegas wird
mithilfe der Kopffraktion, welche aus leichten Gasen besteht, und den Purgestrémen dieser
Synthese und eines Teils der Buten Hydratisierung bereitgestellt. Dafiir wird dieses mithilfe
eines bereits aus der MtG-Synthese bekannten Reformers (vgl. Kapitel 5.1.1) zu Synthesegas
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umgewandelt. Das Verhiltnis im anschlieBenden Reaktor wird mithilfe einer Design-
Spezifikation auf Propen/CO = 1/1 eingestellt. Uberschiissiger Purge wird vor dem Reformer
abgetrennt und verlasst das System. Aus dem Produktstrom des Reformers wird iiber V-1
entstandenes Wasser abgetrennt. Im Anschluss reagiert das trockene Synthesegas mit Propen
im R-Oxo Reaktor bei 14 bar und 130 °C zu n-Butanal und iso-Butanal, sieche Gl. 5-1. Der
Reaktor wird mithilfe der Angaben aus Tuta und Bozga [174] als RYield Reaktor ausgelegt,
welche einen Propenumsatz von 85 % und eine Selektivitit hinsichtlich Butanals von 95 %
angeben. Die restlichen 5 % reagieren zu Propan, siehe Gl. 5-2. Das molare Verhaltnis von n-
Butanal zu iso-Butanal betrdgt 95/5 [174]. Behélter V-2 trennt das Produkt in eine gasférmige
Phase, welche rezykliert wird und die gewtinschte flissige Phase, welche bereits zu 96 % aus
n- und iso-Butanal besteht. Dieser Strom wird in Kolonne T-2 weiter aufgereinigt und im R-
Hydro Reaktor zu n- und iso-Butanol hydriert. Die Auslegung der Hydrierung ist dabei analog
zu Alken-Hydrierung in Kapitel 5.2.1.3, die hinterlegte Reaktionsgleichung zeigt Gl. 5-3. Das
Zielprodukt Butanol wird im Behélter V-3 als Flussigphase gewonnen. Die stoffliche
Auswertung des Prozesses erfolgt gemeinsam mit der folgenden Buten-Hydratisierung in
Kapitel 5.3.2.

C3Hg +H, + CO - C,HgO Gl. 5-1
C3H6 + HZ d C3H8 Gl 5-2
C4H80 + HZ d C4H90H Gl 5-3
Purge Purge
Hydrogenation
o>
Cs-Fraction O, steam

=

&
Butanol (3—— c3
C: Compressor R-Hydro
P: Pump —( )
R: Reactor V-3 % !
T: Tower .
V: Vessel

Abbildung 5-21: Prozessfliebild der Oxo-Synthese aus Propen und Synthesegas zu Butanol
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5.3.1.2 Buten Hydratisierung

Das fiir eine direkte Hydratisierung von Buten zu Butanol entworfene ProzessfliefSbild zeigt
Abbildung 5-22. Die dabei verwendeten Randbedingungen stammen aus Petre [178] und Neier
et al. [179]. Aus der in der Alken-Synthese (vergleiche Kapitel 5.2.1.1) erzeugten C4.-Fraktion
wird zunichst Buten tiber Kopf in Kolonne T-3 abgetrennt. Der Sumpfstrom ist eine Cs.-
Fraktion, welche als Nebenprodukt aus dem Prozess entnommen wird. Die Zusammensetzung
ist in Tabelle A-19 in Anhang G hinterlegt. Das abgetrennte Buten und das zweite Edukt
Wasser werden auf den Reaktionsdruck gebracht, jeweils vollstindig verdampft und
reagieren anschliefend mit dem Reyzklierungstrom im Reaktor R-Hydra zu Butanol, siehe GL
2-7 . Fur diese Arbeit wurden als Randbedingungen die Mittelwerte von 50 bar und 150 °C aus
den Angaben industriell eingesetzter direkter Hydratisierung von Buten aus Petre [178]
gewahlt. Grundsitzlich wird aufgrund der exothermen Reaktion und der Verringerung des
Volumens das Gleichgewicht der Reaktion hin zur gewiinschten Produktseite durch hohe
Driicke und niedrige Temperaturen verschoben [176]. Der Buten-Umsatz im Reaktor wird
nach Neier et al. [179] auf 53 % festgelegt. Durch den nicht vollstindigen Umsatz miissen
dadurch nach Entspannung auf 5 bar und Kithlung auf 80 °C die nicht reagierten Edukte tiber
den Kompressor C-4 rezykliert werden. Die vornehmlich aus Butanol bestehende fliissige
Phase aus V-4 wird in Kolonne T-4 von den restlichen Komponenten getrennt, welche als
Purge, zusammen mit 0,5 % des Rezyklierungsstroms aus dem System gefithrt werden. Im
Sumpfstrom wird die Zielkomponente Butanol entnommen.

P-3 ca
Waterﬁ—»@—@f A Pil;rge
=/
R-Hydra
s )
\

C: Compressor
P: Pump

R: Reactor

T: Tower .
Cs. V: Vessel 'Je, _E>

By-Product
y Butanol

Cs.-Fraction t

S

Abbildung 5-22: Prozessfliefibild der Buten Hydratisierung zu Butanol

5.3.2 Stoffliche und energetische Auswertung des Gesamtprozesses

Nach der Vorstellung der ProzessflieBbilder, zeigt Abbildung 5-23 die Gesamt- und
Kohlenstoffausbeute der Butanolsynthese aus Methanol. Etwa 65 % des in Methanol
gespeicherten Kohlenstoffes kann in das Zielprodukt umgewandelt werden, wobei
2,69 kgMethanol/kgButanol benotigt werden. Diese Kohlenstoffausbeute ist gegeniiber der MtG
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und MtK-Synthese deutlich geringerer, was durch den in der zweiten Spalte in Abbildung
5-23 hohen Anteil an Cs;-Nebenprodukten begriindet ist. Kann dieses in einem anderen
Prozess genutzt werden, so steigt die Kohlenstoffausbeute auf 93 %. Da das Nebenprodukt
nach Tabelle A-19 vornehmend aus Alkenen besteht wiirde es sich sehr gut fiir eine
Einspeisung in eine Oligomerisierung zur Herstellung von Kerosin, nach Kapitel 5.2 eignen.
Hierfiir miisste allerdings sowohl eine Methanol-zu-Kerosin, als auch eine Methanol-zu-
Butanol Synthese am gleichen Standort betrieben werden. Etwa 7 Gew.-% des Kohlenstoffes
konnen nicht genutzt werden und gehen in den Purge iber, welcher vor Ort noch zur
Erzeugung von Prozesswirme genutzt werden kénnte. Die Gesamtausbeute an Wasser ist mit
52 Gew.-% geringer als die durch das MtO-Verfahren vorgegebenen 56 Gew.-%., welche sich
allerdings auf die Produktion von sauerstofffreien Kohlenwasserstoffen bezieht. Da in diesem
Fall erneut ein Alkohol, jedoch mit geringerem Anteil an Sauerstoff an der Gesamtmasse
produziert wird, liegt die Gesamtausbeute an Wasser geringer.

Analog zur Methanol-zu Kerosin Synthese gehen 45 Gew.-% des MtO-Produktes in die Cs-
Fraktion iiber und werden somit in der Oxo-Synthese zu Butanol umgewandelt. Der restliche
Anteil geht in die Buten-Hydratisierung, wobei hier das gesamte Cs. Nebenprodukt anfallt.
Die unterschiedlichen Betriebsmittelbedarfe und Purgestrome sind dabei in der bereits aus
den vorherigen Kapiteln bekannten Weise in Abbildung 5-24 dargestellt. Die Zahlenwerte
sind in tabellarischer Form in Tabelle A-20 im Anhang G hinterlegt.

1 (o)
o 00% Carbon mTotal
© 0
~ 80% 65%
£ 60% 52%
(@]
>'. 40% 33% 28%
T
S 20% 9
>r_— ° 11% 7% 49 0%
0% —
Butanol By-Product Purge Water

Abbildung 5-23: Gesamt- (engl. Y7ow) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarbon) der Mt-Butanol-
Synthese. Daten basieren auf der Material- und Kohlenstoffbilanz im Anhang in
Tabelle A-21.

Hinsichtlich des Dampfbedarfes des Gesamtprozesses ist durch die Exothermie der
Einzelprozesse insgesamt ein Dampfiiberschuss bei allen Dampfdruckstufen zu verzeichnen,
wodurch zur Bestimmung der Kennzahl Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad dieser nicht
beriicksichtigt werden muss. Innerhalb der MtO-Synthese unterscheiden sich die gezeigten
Dampfbedarfe gegeniiber Abbildung 5-16 aufgrund anderer Warmeverschaltungs-
moglichkeiten. So wird anstelle einer Niederdruck- und Mitteldruckdampfproduktion im Fall
der MtK-Synthese hier die anfallende Wérme direkt in den folgenden Synthesen,
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beispielsweise fiir die Reboiler in Kolonne T-2 und T-4, verwendet. Innerhalb des
Betriebsstrombedarfs der Synthese ist der Bedarf der MtO-Synthese erneut mit 0,33 MJ/Ipe
am hochsten. Durch den hohen gasformigen Rezyklierungsaufwand in den anderen
Teilprozessen liegt der Gesamtstrombedarf mit 0,75 MJ/Ipg jedoch etwa 63 % hoher, als bei
der MtK-Synthese. Die Oxo-Synthese (engl. Oxo-Synthesis) zeigt mit 4,2 MJ/Ipg einen deutlich
hoheren Purge-Anteil als die Buten-Hydrierung. Dies liegt daran, dass alle nicht nutzbaren
leichten Gase (C1-Cs) der MtO Synthese tiber die Oxo-Synthese das System verlassen. Somit
ergibt sich die unten in Abbildung 5-24 gezeigte Kohlenstoffausbeute von 89 % der Oxo-
Synthese. Der Wasserstoffbedarf von 2,8 MJ/Ipg spiegelt den in Gl. 2-7 dargestellten Bedarf
der Hydrierung von Butanal zu Butanol wider. Innerhalb der Buten-Hydratisierung (engl.
Hydrogenation) zeigt sich ein hoher Bedarf an Kithlmittel von 0,9 MJ/Ipg. Dieser fillt bei der
Abtrennung von Propen von leichten Gasen in Kolonne T-1 an, welche am Kopf eine
Temperatur von 1 °C aufweist. Gegeniiber der Oxo-Synthese ist der Purgeanteil innerhalb der
Hydratisierung geringer, die Kohlenstoffausbeute mit 45 % allerdings deutlich schwécher. Mit
Einberechnung des Cs.-Nebenproduktes steigt die Kohlenstoffausbeute allerdings auf 96 %
an. Bei einer Nutzung des Nebenproduktes kann somit eine sehr hohe Kohlenstoffausbeute
in diesem Teilprozess erreicht werden. Die letzte Spalte in Abbildung 5-24 zeigt erneut die
Summe der Betriebsmittelbedarfe der Einzelschritte. Aus diesen lasst sich, unter
Beriicksichtigung des Strombedarfes zur Kithlmittelproduktion nach Anhang B, die
Leistungskennzahlen der Butanolsynthese mit und ohne Einbeziehung des Nebenproduktes
berechnen, welche im unteren Teil in Griin angegeben sind. Mit Ny = 55 % kann im
Vergleich zu den MtG und MtK-Synthesen nur ein geringer Anteil des Eduktes Methanol in
das Zielprodukt Butanol umgewandelt werden. Unter Beriicksichtigung des Nebenproduktes
fallt der Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad mit 79,8 % besser aus. Aufgrund des hohen Strom-,
Kiihlmittel-, und Wasserstoftbedarfes der Gesamtsynthese liegt dieser Wert allerdings
unterhalb der MtK-Synthese mit Beriicksichtigung der Nebenprodukte. Eine
Gegeniiberstellung aller Synthesen folgt im anschlieflenden Fazit dieses Kapitels.
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Abbildung 5-24: Oben: Ein- (positiv) und austretendende (negativ) Energiestrome der Einzelschritte
der Butanolsynthese nach Abbildung 5-20, aufgeteilt in Betriebsmittel und
Purgestréme Die letzte Spalte (*Mt-Butanol) gibt die Summe der Einzelschritte und
somit die Energiebilanz der gesamten Prozesskette an
Unten: Die aus der Purgemenge resultierende Kohlenstoffausbeute in Schwarz und
der aus den Betriebsmittelbedarfen und spezifischem Methanolbedarf von
2,69 kgMethanol/kgButanol resultierende Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad der MtK-
Synthesen in Griin. Gestreifte Balken geben Kohlenstoffausbeute und Wirkungsgrad
bei Einberechnung des Cs. Nebenproduktes an.

5.3.3 Gegeniiberstellung der produzierten Kraftstoffe zur geltenden Norm

Wie in Kapitel 2.4.1 erlautert, konnen bis zu 15 Vol.-% an iso- oder tert-Butanol zum Otto-
Kraftstoff nach DIN EN 228 hinzugefiigt werden. Fiir Butanol selbst existiert dagegen keine
Kraftstoffnorm, da es als Reinstoff bislang nicht in Verbrennungskraftmaschinen angewendet
wird. Daher wird im Folgenden die Isomerverteilung des produzierten Butanols untersucht.
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Aus dem gezeigten Syntheseweg von Butanol auf Grundlage von Methanol sind als Produkt
alle vier Isomere des Butanols vertreten. Die Zusammensetzung der Butanol-Isomere ist dabei
in Abbildung 5-25 aufgetragen. Als erstes ist zu erkennen, dass mit 71 % der Grofiteil des
Butanols iiber die Oxo-Synthese (n- und iso-Butanol) produziert wird, obwohl in diesen Zweig
nur 45 wt% des MtO-Produktes nach Kapitel 5.3.2 flieffen. Dies ist begriindet, da die Ausbeute
an Butanol aus der Cy. Fraktion nur 45 % betragt und ein grofier Anteil dieser Fraktion das
System als Cs.-Nebenprodukt verldsst. Das Produkt der Oxo-Synthese besteht vornehmlich
aus n-Butanol und zu geringem Anteil aus iso-Butanol, woraus sich die Werte von 68 %,
beziehungsweise 3 % in Abbildung 5-25 ergeben. Das Butanol-Produkt tiber die Buten-
Hydratisierung stellt eine Verteilung aus 2- und tert-Butanol dar. Diese entsteht, da durch die
Markownikow-Regel begriindet aus 1- und 2-Buten (cis und trans) 2-Butanol und aus iso-
Buten tert-Butanol bei der Hydratisierung entstehen [176]. Aus der gewéhlten
Produktverteilung der Alken-Synthese von Wang und Wei [151] werden 42 % des
produzierten Butens als iso-Buten angegeben. Hieraus ergibt sich der Anteil des produzierten
tert-Butanol in Abbildung 5-25.

3%

Via Butene 15%
ia Bu
HydrogenationE> -

(]

= N-Butanol = Iso-Butanol 2-Butanol Tert-Butanol

Abbildung 5-25: Molare Zusammensetzung des produzierten Butanols

Schemme et al. [59] geben an, dass n-, 2- und iso Butanol die hochste Relevanz innerhalb der
Butanole zum Einsatz als alternativer Kraftstoff haben. Dabei kann 2-Butanol ebenfalls aus
n-Butanol hergestellt werden [50]. Trindade und Santos [60] betonen die guten Eigenschaften
von n-Butanol als Kraftstoffadditiv in Otto und Dieselkraftstoffen. Nach Hahn et al. [175],
wurde tert-Butanol auch als Antiklopfmittel bis 1997 dem Benzin beigefiigt. Kritisch ist hier
die hohe Wasserloslichkeit von 1000 g/1 [59] zu sehen. Insgesamt zeigen sich zeigen sich alle
vier Isomere als grundsitzlich einsetzbare alternative Kraftstoffe. Die Wechselwirkung der
gezeigten Zusammensetzung kann an dieser Stelle nicht beurteilt werden.
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5.4 Fazit und Zusammenfithrung der Modellierungsergebnisse

In diesem Kapitel wurden insgesamt drei unterschiedliche Kraftstoffe iiber vier Synthese-
routen analysiert. Im Folgenden werden im ersten Teil dieses Fazit-Kapitels diese
Kraftstoffrouten gegeniibergestellt und Schlussfolgerungen aus dem Vergleich gezogen.
Dabei stehen die beiden internen Leistungskennzahlen Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad und
Kohlenstoffausbeute im Fokus. Im darauf folgenden Schritt werden die Ergebnisse aus diesem
Kapitel mit jenen aus Kapitel 4 verbunden. Dazu werden die in Kapitel 4.3 aufgezeigten COa-
Abscheidungsaufwinde fiir die Produktion von Methanol mit den Methanol-to-Fuel
Wirkungsgraden der Folgeprodukte kombiniert, um somit die externe Leistungskennzahl
Power-to-Fuel Wirkungsgrad nach Abbildung 3-3 zu erhalten. Dazu werden die drei
berechneten COz-Abscheidungsaufwinde als Eingangsparameter fiir Szenarien genutzt. Die
so erhaltenen Power-to-Fuel Wirkungsgrade erlauben im Anschluss den Vergleich mit
alternativen Routen zur Herstellung synthetischer Kraftstoffe.

5.4.1 Diskussion der Prozessmodellierung von Methanol-Folgeprodukten

Die Hauptergebnisse der in den Kapiteln 5.1-5.3 analysierten Prozessrouten sind in Abbildung
5-26 zusammengefasst, aus der die notwendigen Schliisse zur Beantwortung der zweiten
Forschungsfrage gezogen werden konnen. Die Zahlenwerte sind in Tabelle A-22 aufgefiihrt.
Aufgetragen ist auf der linken Achse die in Edukte und Betriebsmittel aufgeteilten und
aufsummierten Energiebedarfe zur Produktion eines Liters Dieseldquivalent (Ipg), ausgehend
von Methanol, des jeweiligen Kraftstoffes. Der Energiegehalt von 35,9 MJ pro Ipk ist dabei als
gestrichelte Linie mit in das Diagramm eingetragen. Als erstes ist zu erkennen, dass der
Methanolbedarf (eng. Methanol Demand) in Rot diesen Wert jeweils aufgrund von
Umwandlungsverlusten iibersteigt und den Gesamtenergiebedarf dominiert. Je nach
Kraftstoffroute macht der Methanolbedarf zwischen 91 % (MtG-NREL w/Reformer) bis 99 %
(MtG-TUF w/o Reformer) aus. Zusitzlicher Wasserstoftbedarf bei MtG-NREL, MtK und Mt-
Butanol zeigen sich als zweiter wichtiger Energieaufwand. Hierbei wurde jeweils ein
Wirkungsgrad der Elektrolyse von 70 % beriicksichtigt, siehe GIl. 3-12. Die Energie zum
Betrieb der Pumpen und Kompressoren ist mit 1-2 % des Gesamtenergiebedarfes als gering
einzuschétzen. Aufgrund der durchweg exothermen Reaktionen und der Nutzung von
Purgegasen zur Dampfproduktion weist nur die MtG-TUF Synthese mit Reformer einen
leichten Niederdruckdampfbedarf auf. Die gezeigten Hochdruckiiberschiisse setzen sich aus
Dampferzeugung innerhalb der Synthesen und der thermischen Nutzung des nicht genutzten
Purge zusammen. So zeigt beispielsweise die MtG-TUF Synthese den hochsten
Hochdruckdampfiiberschuss von 10 MJ/Ipe, welcher vollstindig aus der Nutzung des
Purgegases beruht. Dies resultiert in einer der schlechtesten Kohlenstoffausbeuten aller
Kraftstoffrouten. Diese sind fiir alle Synthesen zusammen mit der zweiten Leistungskennzahl
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad auf der rechten Achse von Abbildung 5-26 aufgetragen. Bei
der Analyse der Kohlenstoffausbeuten der Synthesen ist erneut der deutliche Effekt einer
Implementierung eines Reformers in den MtG-Routen ersichtlich.
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Abbildung 5-26: Vergleich der in Kapitel 5.1-5.3 analysierten Prozessrouten. Aufgetragen sind auf der
linken Achse die Edukt- und Betriebsmittelbedarfe der Kraftstoffe ausgehend von
Methanol bezogen auf einen Liter Dieseldquivalent (Ipg). Die rechte Achse zeigt die
internen Leistungskennzahlen Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad (np.r) und
Kohlenstoffausbeute (Y 41p0n)- Methanol-to Gasoline (MtG) Routen wurden mit (w/)
und ohne (w/o) den Einsatz von Reformern (Ref) analysiert. In den Routen
Methanol-zu-Kerosin (MtK) und Methanol-zu-Butanol (Mt-Butanol) wurden die
Nebenprodukte (By-Products) je einmal mit in die Bilanzgrenze aufgenommen.
Zahlenwerte sind in Tabelle A-22 aufgefiihrt.

So steigt die Kohlenstoffausbeute im Fall der MtG-Synthese mit isothermem Reaktor (TUF)
um Uber 22 und im Fall der MtG-Synthese mit CU-Bea-12 Katalysator um iber
7 Prozentpunkte an. Aus energetischer Sicht zeigt der Reformer somit ein klares
Verbesserungspotenzial der Synthesen auf, welches auch auf andere Kraftstoffrouten
ibertragen werden konnte. Aus 6konomischer Sicht ist die Implementierung eines Reformers,
inklusive Methanol-Reaktor und zusatzlicher Komponenten, jedoch mit einer Erhéhung der
Investitionskosten verbunden. Welchen Einfluss diese erhohten Kosten auf die Methanol-
Umwandlungskosten haben, wird daher in Kapitel 6.2.1 analysiert. Die Kohlenstoffausbeuten
der auf der Alken-Synthese beruhenden Kraftstoffroute MtK und Mt-Butanol sind jeweils mit
und ohne Beriicksichtigung des jeweils anfallenden Nebenproduktes in Abbildung 5-26
aufgetragen. Mit Verwendung des Nebenproduktes zeigen sich hier jeweils Werte von tiber
90 %. Somit kénnen sowohl iiber die Alken-Synthese basierten Routen als auch iiber die MtG
Routen, bei Verwendung eines Reformers, jeweils iiber 90 % des in Methanol gespeicherten
Kohlenstoffes in verwertbare Produkte tiberfiithrt werden. Somit zeigen sich die untersuchten
MtX Routen als kohlenstoffeffiziente Veredelungsschritte von Methanol.
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Ein ahnliches Fazit kann fiir die Energieeffizienz der Routen gezogen werden. So ergibt sich
der auf der rechten Achse angegebene Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad jeweils aus dem
Quotienten des Energieinhaltes eines Liter Dieselaquivalents im Vergleich zur Summe der
Energieaufwiande. Im schlechtesten Fall (MtG-TUF ohne Reformer) kénnen noch 70,6 % der
im Methanol gespeicherten Energie in das Zielprodukt tiberfithrt werden. Dieser Wert steigt
innerhalb der anderen Routen bis auf 88,4 % an. Im Fall der MtK und Mt-Butanol Synthesen
ist der energetische Betrag der anfallenden Nebenprodukte jeweils einmal in grauen Balken
auf Referenzlinie von einem Liter Dieseldquivalent aufgetragen. Somit steigt der Nutzen
(X(my; - LHV,;), siehe Gl 3-13), welcher sonst jeweils der Energiegehalt eines Liter
Dieselaquivalents ist, bei der Berechnung des Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades mit
Beriicksichtigung der Nebenprodukte in diesem Fall um deren zusatzlichen Energiegehalt.

Zusammenfassend fiir Kapitel 5.1-5.3 kann der erste Teil der zweiten Forschungsfrage nach
Kapitel 1 wie folgt beantwortet werden:

»~Aus Methanol sind die Verkehrskraftstoffe Benzin, Kerosin und Butanol mit hoher Effizienz
aufgrund einer guten Kohlenstoffausbeute und geringen Betriebsmittelaufwdinden
synthetisierbar®

Die Synthese von Benzin, Kerosin und Butanol auf Grundlage von Methanol kénnen durch
die Ergebnisse der detaillierten Prozessmodellierung in Abbildung 5-26 als vielversprechende,
da kohlenstoff- und energieeffiziente Synthese beurteilt werden. Dabei zeigt insbesondere die
so noch nicht gezeigte Prozessmodellierung von Kerosin aus Methanol, dass die Prozesskette
durch die bereits etablierten und industriell genutzten Teilprozesse Alken-Synthese,
Oligomerisierung und Hydrierung abgedeckt werden kann. Somit ist eine Realisierung dieser
Prozesskette grundsitzlich zeitnah méglich. Die Uberpriifung des modellierten Kerosins
hinsichtlich der hier besonders entscheidenden Kraftstoffnorm ergab, dass ein normgerechtes
Produkt tber die beschriebene Prozesskette herstellbar ist. Allerdings ist mit einer
zeitintensiven Zulassung dieses Produktes aufgrund der aufwindigen Normung zu rechnen.

Beziiglich der gezeigten MtG Routen ist beim Vergleich die jeweilige technologische Reife
nach Kapitel 2.3.2.1 zu beachten. Das MtG-TUF Verfahren wird bereits seit tiber 10 Jahren in
unterschiedlichen Ausbaustufen in einer grofiskaligen Pilotanlage demonstriert und wird von
der hinter den Forschungsaktivititen stehenden Firma Chemieanlagenbau Chemnitz als
,marktreif* angeboten [139]. Demgegeniiber ist der vom NREL implementierte Prozess aktuell
nur im Labormaf3stab umgesetzt, wodurch hier noch einige Entwicklungsarbeit gefordert ist.
Beide Prozesse versprechen, insbesondere bei Verwendung eines Reformers, eine effiziente
Umwandlung von Methanol in Benzinkraftstoffe. Dabei konnte gezeigt werden, dass der
MtG-TUF Benzinkraftstoff voll kompatibel mit der aktuellen Kraftstoffnorm ist, wohingegen
der MtG-NREL einige Anforderungen nicht erfillt. Dagegen konnte bei diesem Kraftstoff eine
besonders hohe Klopffestigkeit, sowie ein geringer Aromatengehalt sowohl zu einer
effizienteren als auch emissionsdrmeren Verbrennung fithren.
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Die Selektivitat aller Prozessrouten hinzu den gewiinschten Produkten ist bis auf die Mt-
Butanol Synthese als sehr gut zu beurteilen. Somit kann das Problem einer breiten
Produktverteilung, wie sie beispielsweise bei der Fischer-Tropsch Synthese anfallt, umgangen
werden.

Aus Methanol sind somit Verkehrskraftstoffe mit hoher Kohlenstoff- und Energieeffizienz
aufgrund hoher Selektivitit und einer geringen Anzahl an Umwandlungsschritten
synthetisierbar. Da nach Abbildung 5-26 der Methanolbedarf den Energiebedarf dominiert,
ist fiir die Gesamtenergiebilanz dieser regenerativen Kraftstoffe somit eine effiziente
Methanolsynthese von besonders hoher Bedeutung. Daher werden im folgenden Abschnitt
mit den Ergebnissen aus Kapitel 4.3 die Power-to-Fuel Wirkungsgrade der in diesem Kapitel
modellierten Kraftstoffpfade hergeleitet.

5.4.2 Kopplung der Ergebnisse aus Kapitel 4 und 5

Als Fazit des Kapitel 4 konnte in Abbildung 4-19 festgehalten werden, dass der Power-to-
Methanol Wirkungsgrad stark vom CO2-Abscheideaufwand abhéngt. Die drei aufgezeigten
Wirkungsgrade der innerhalb dieser Arbeit entwickelten Abscheidemdglichkeiten zeigten
dabei ein Npipeon-Spektrum zwischen 41 bis 60 % auf. Dabei verzeichnete das Biogas-
Oxyfuel-Verfahren die hochste Effizienz, wahrend sich fiir die Abtrennung aus der Luft, je
nach Standort Werte von 50 % (Westsahara) beziehungsweise 41 % (Patagonien) ergaben. Die
genauen Zahlenwerte der drei CO2-Abscheideaufwinde sind in Tabelle 5-3 zusammengefasst
und von den in Kapitel 4.3 angegebenen Werten in MJ/kgcoz in MJ/Ipg mithilfe des CO2-
Bedarfes von 1,373 kg/kgmeon umgerechnet. Im Folgenden wird der Power-to-Fuel
Wirkungsgrad anhand dieser drei Szenarien fiir die entwickelten Prozessrouten angegeben
und die Unterschiede diskutiert.

Tabelle 5-3: CO2-Abscheideaufwinde und 1pspeoy der drei in Kapitel 3.4 aufgezeigten Prozesse

Aecozer Aecozen Ydeco; NptMeoH

[MJ/InE] [MJ/InE] [MJ/Ip] [%]
Szenario 1: Biogas-Oxyfuel-Prozess 0,04 0 0,04 60,4
Szenario 2: DAC- Westsahra 1,82 10,12 11,94 50,3
Szenario 3: DAC - Patagonien 1,82 25,81 27,62 41,3

Die Ergebnisse der Zusammenfithrung der Ergebnisse aus Kapitel 4 und 5.1-5.3 sind innerhalb
Abbildung 5-27 aufgefiihrt. In ihr sind die internen Leistungskennzahlen Adecp, und Ny
eingetragen, woraus sich die externe Leistungskennzahl Power-to-Fuel Wirkungsgrad ergibt.
Die linke Achse zeigt erneut die Energiebedarfe der Methanol-Synthese aus Kapitel 4 und die
Methanol-Folgeprodukte aus Kapitel 5, wobei Betriebsmittelbedarfe (engl. Utilities >0) und
Betriebsmitteliiberschiisse (engl. Utilities <0) zusammengefasst worden sind. Nun sind
allerdings sowohl fur die Methanol-Synthese, als auch fiir die Folge-Produkte die
Energiebedarfe jeweils fir die drei in Tabelle 5-3 angegebenen Szenarien der COs-
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Abscheideaufwinde angegeben. Der linke Balken représentiert dabei Szenario 1, der mittige
Szenario 2 und der rechts jeweils Szenario 3. Gegeniiber Abbildung 5-26 ist fiir die
Folgeprodukte der Gesamtenergiebedarf, inklusive Methanol Produktion aufgetragen. Somit
ergibt sich mit dieser Abbildung der in Kreisen angegebene Power-to-Fuel Wirkungsgrad aus
dem CQuotienten des Gesamtenergiebedarfs und des Energieinhaltes eines Liter
Dieseldquivalents. Der 1p¢r ist zusammen mit dem bereits in Abbildung 5-26 aufgetragenen

Nuer auf der rechten Achse abzulesen.

Folgende Schliisse konnen aus Abbildung 5-27 gezogen werden:

— Die bereits in Kapitel 4.3 festgestellte, starke Abhéngigkeit der Methanolsynthese vom
CO2-Abscheidungsaufwand ibertragt sich auf die Gesamtbilanz der Methanol-
Folgeprodukte. Der Energiebedarf der Methanolproduktion in Rot ergibt sich aus den
jeweiligen Methanol-to-Fuel Wirkungsgraden der Kraftstoffrouten und der Summe der
drei aufgefithrten Energieaufwande der Methanolsynthese je nach Szenario: Elektrolyse
(Electrolysis), COz-Abscheidungsaufwand (decp,) und Betriebsmittel (Utilities >0). Er
steigt demnach in  Abhéangigkeit des in Schwarz angegebenen CO»-
Abscheidungsaufwandes und des jeweiligen Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades von
Szenario 1 bis 3 an. Als Resultat werden in Szenario 1 noch Power-to-Fuel Wirkungsgrade
von 34-55 % erreicht, wohingegen in Szenario 3 nur 24-38 % der urspriinglichen
erneuerbaren Energie im Zielprodukt gespeichert werden kénnen.

— Die Summe des CO2-Abscheidungsaufwandes in Szenario 2 entspricht ebenfalls in etwa
den Werten der industriellen CO2-Abscheidung nach Kapitel 4.3 und kann somit als
Referenzwert herangezogen werden. Fir die im Rahmen des Power-to-Fuel Konzeptes
besonders relevante Erzeugung von Kerosin kann in diesem Szenario 39 %,
beziehungsweise 43 % bei Verwendung des Nebenproduktes, der erneuerbaren Energie in
Kerosin umgewandelt werden. Zusammen mit der hohen Kohlenstoffausbeute dieser
Route qualifiziert sich diese Route somit als attraktive Alternative zum aktuell
dominierenden Weg zur Produktion synthetischen Kerosins, der Fischer-Tropsch
Synthese. Ein Vergleich dieser Routen folgt in Kapitel 7.1.1.

— Da in dieser Arbeit von einer getrennten Produktion von Methanol und den jeweiligen
Folgeprodukten ausgegangen wird, kann keine Kopplung zwischen diesen beiden
Synthesen stattfinden. Wie Abbildung 5-27 jedoch zeigt, steht in allen Folge-Synthesen,
bis auf MtG-TUF mit Reformer, noch Prozessdampf (Utilities <0) zur Verfiigung. Dieser
konnte bei einer Produktion am gleichen Standort in Szenario 2 und 3 jeweils zur Deckung
der Wirmebedarfe der DAC-Anlagen genutzt werden. Hierdurch kénnten die Power-to-
Fuel Wirkungsgrade in diesen beiden Szenarien verbessert werden. Da im Fall von
Szenario 1 kein Warmebedarf und nur ein geringer Strombedarf zur Abscheidung des CO2
vorliegt, kénnen die resultierenden Power-to-Fuel Wirkungsgrade hier als bestmoglicher
Fall angesehen werden. Im Vergleich der Kraftstoffrouten zeigt sich, dass bei Nutzung
eines Reformers und der Nebenprodukte, dann iiber alle Routen iiber 50 % der
erneuerbaren Energie im Zielprodukt gespeichert werden kénnen.
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Abbildung 5-27: Zusammenfithrung der in Kapitel 4 und 5 produzierten Ergebnisse. Aufgetragen sind
auf der linken Achse die Edukt- und Betriebsmittelbedarfe der Gesamtbilanz der
Methanol-Synthese und der Folgeprodukte in Abhéngigkeit der drei in Tabelle 5-3
aufgezeigten Szenarien. Die rechte Achse zeigt die interne Leistungskennzahl
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad (1r) und die externe Leistungskennzahl Power-
to-Fuel Wirkungsgrad (np¢r)
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Nachdem die Effizienz der Umwandlung von Methanol in unterschiedliche
Verkehrskraftstoffe in Kapitel 5.1-5.3 dargestellt wurde, kann im Anschluss auf Basis der
entwickelten ProzesssimulationsflieSbilder die Investitions- und Betriebskosten der Anlagen
bestimmt werden. Diese Berechnung der internen Leistungskennzahl Methanol-to-Fuel
Umwandlungskosten je Kraftstoffroute erfolgt in Kapitel 6.2.1 und 6.2.2. Vorher zeigt ein
Exkurs in Kapitel 6.1 die Abhéngigkeit der Methanolgestehungskosten von den Wasserstoft-
und CO-Kosten auf Basis von Literaturwerten und den in Kapitel 4.1 bestimmten CO,-
Abscheidekosten des Biogas-Oxyfuel-Verfahrens auf. Auf Grundlage der hieraus
gewonnenen Erkenntnisse konnen Szenarien fiir zukiinftige Methanolgestehungskosten
bestimmt werden, wodurch mithilfe der Umwandlungskosten aus Kapitel 6.2.1 und 6.2.2
schlussendlich Produktgestehungskosten fiir methanolbasierte Verkehrskraftstoffe in Kapitel
6.3 angegeben werden konnen.

6.1 Analyse der Methanolgestehungskosten

Wie in Kapitel 2.2 dargestellt, bestimmen vor allem die Aufwendungen fiir Wasserstoff und
Kohlendioxid die Produktionskosten synthetischer Kraftstoffe. Insbesondere fiir die
Wasserstoffgestehungskosten wird innerhalb der néchsten Dekade eine signifikante
Kostenreduktion in unterschiedlichen Studien prognostiziert. Daher soll durch Variation der
Wasserstoffkosten und unter Beriicksichtigung unterschiedlicher CO:-Preise in diesem
Kapitel die zukiinftig zu erwartenden Methanolgestehungskosten abgeschitzt werden. Teile
dieses Kapitels wurden bereits in der Zeitschrift Advances in Applied Energy [9] veroffentlicht.

Zur Bestimmung der Methanolgestehungskosten wurde die in Kapitel 2.2 vorgestellte und
von Schemme [50] entwickelte techno-6konomische Analyse einer Methanolsynthese
verwendet und die Kosten fiir Wasserstoff und Kohlendioxid variiert. Das Ergebnis ist in
Abbildung 6-1 festgehalten, welche die Abhéngigkeit der Methanolgestehungskosten von den
beiden Hauptkostenpunkten Wasserstoff und Kohlendioxid dargestellt. Dabei wurden die
beiden bereits in Abbildung 2-2 gezeigten Punkte der Methanolgestehungskosten aus
Schemme [50] fiir 3,0 und 4,6 €/kguz und 70 €/tcoz erweitert, sodass das gezeigten Kennfeld
fir die Bereiche von 1-4,5 €/kgnz und 0-500 €/tcoz entstand. Eine Zeitleiste gibt fir die
Wasserstoftkosten eine studienbasierte Einschitzung [7] ab, zu welchem Zeitpunkt mit den
jeweiligen Werten zu rechnen ist. Die resultierenden Methanolgestehungskosten sind in drei
Kategorien eingeteilt, abhangig von ihrer jeweiligen Wettbewerbsfahigkeit zum Methanol
Preisniveau von 2018 von ca. 400 €/t [336]. Da aktuelle Methanol-Marktpreise keine
Emissionszertifikate oder dhnlich diskutierte Zuschlége fiir fossile Energietrager beinhalten,
wird davon ausgegangen, dass die aktuellen fossilen Marktpreise fiir Methanol nicht mehr
signifikant sinken werden, auch wenn die Entwicklung der fossilen Energietrager unsicher
ist. Daher wird erneuerbares Methanol mit Produktionskosten von bis zu 150 % des aktuellen
Marktpreises als wirtschaftlich konkurrenzfihig angenommen. Dabei ist anzumerken, dass
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zwischen Produktionskosten und Marktpreisen eine Differenz aufgrund von Margen der
Produzenten und Zwischenhindler, sowie Steuern existiert.

NPC H, / €/kg
030

@ 0 254 350 445 578 635 731 826 921
g 20 || 282 377 473 606 663 758 854 949
- _g 40 || 310 405 500 634 691 786 881 977
W . 60 || 337 433 528 661 719 814 909 1004
E ‘§ 80 || 365 461 556 689 746 842 937 1032
S _‘E’ 100 || 393 488 584 717 774 869 965 1060
S 150 || 462 558 653 786 843 939 1034 1129
o 2 200 (| 532 627 722 856 913 1008 1103 1199
Q 300 || 670 766 861 994 1051 1147 1242 1337 6 '
400 || 809 904 1000 1133 1190 1285 1381 1476| () Methanol [€/t]
500 || _948 1043 1138 1272 1329 1424 1519 1615

NPC range MeOH production...

<600 €/t Competitive - Max. 150% of current price level
>600 < 1200 €/t Possibly competitive > Max. 300% of current price level
>1200 €/t Not competitive - More than 300% of current price level

Abbildung 6-1:  Methanol-Produktionskosten in €/t als Funktion des CO;-Preises (COz-Price) und der
Wasserstoffgestehungskosten (NPC Hy). Die angegebenen Zahlen gelten fiir die
Anlagengrofie von 300 MW und die vorgestellte Methodik in Schemme [50].
Aktueller (fossiler, Jahr 2018) Methanol-Marktpreis: 400 €/t [336]. Zeitleiste (time)
fiir Wasserstoffproduktionskosten entnommen aus IRENA [7]

Um Produktionskosten innerhalb dieser Kategorie, die in Abbildung 6-1 griin dargestellt sind,
zu erreichen, miisste erneuerbarer Wasserstoff fiir 2,50 €/kg oder weniger zugénglich sein.
Wie die Zeitleiste zeigt, werden diese Kosten fiir das Jahr 2030 prognostiziert. Daher wére
somit eine wettbewerbsfahige erneuerbare Methanolproduktion in der nichsten Dekade
realisierbar. Mit sinkenden Wasserstoftkosten vergrofiert sich das Fenster fiir mogliche
Kohlendioxidpreise und damit verschiedene Abscheidungstechnologien. Die zweite
Preiskategorie in Orange représentiert einen Bereich von 150-300 % des aktuellen
Marktpreises. Die Wettbewerbsfihigkeit gegeniiber dem derzeitigen fossilen Methanol wiirde
entweder starkes gesetzgeberisches Eingreifen zugunsten erneuerbarer Energietriger oder
die Bereitschaft der Kunden, einen Aufpreis fiir ein erneuerbares Produkt zu zahlen,
erfordern. Wie Abbildung 6-1 zeigt, konnen die Produktionskosten fiir erneuerbares
Methanol in dieser Kategorie bereits mit den derzeitigen Wasserstoffkosten (2020) und
Kohlendioxidpreisen von bis zu 200 €/t erreicht werden. Die Methanolgestehungskosten, die
das aktuelle Marktpreisniveau um mehr als 300 % ubersteigen, sind in Abbildung 6-1 rot
markiert. Diese Kombinationen von Wasserstoff- und Kohlendioxidkosten werden als nicht
wettbewerbsfihig angesehen. Die Preise fiir das eingesetzte Kohlendioxid sind qualitativ in
die drei wichtigsten diskutierten Kohlenstoffquellen nach Kapitel 2.5 eingeteilt: Biomasse,
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Industrie und Direct Air Capture (DAC). Die Preisspanne der Kohlendioxidabscheidung
mittels DAC ist derzeit mit den grofiten Unsicherheiten behaftet. Wie in Kapitel 2.5.4
diskutiert finden sich in der Literatur Werte von 100-800 €/tcoz [270, 274, 294], wobei zuletzt
Zielpreise von der DAC-Industrie von etwa 100 €/tcoz diskutiert wurden [306]. Insgesamt
zeigt Abbildung 6-1, dass insbesondere fiir niedrige Wasserstoffkosten der COz-Preis ein
wichtiger, zweiter Kostenfaktor wird. So steigen beispielsweise die Methanol-
gestehungskosten bei einem Wasserstoffpreis von 2,0 €/kg von 474 auf 584 €/t, wenn der COz-
Preis von 20 auf 100 €/t steigt. Dies entspricht einem Zuwachs von 23 %. Somit sind vor allem
wiahrend einer Markteinfithrungsphase von erneuerbarem Methanol kostengiinstige CO2-
Quellen zu bevorzugen. Der in Kapitel 4.1 vorgestellte Biogas-Oxyfuel-Prozess mit CO2-
Abscheidungskosten von 33-88 €/t zeigt sich hierfiir passend. Andere Alternativen wéren die
in Kapitel 2.5.5 gezeigten, giinstigen Abscheidungskosten von Bioethanolanlagen.

Die in Abbildung 6-1 abgebildeten Methanolpreise konnen mit aktuellen Studien zur techno-
okonomischen Bewertung der erneuerbaren Methanol-Produktion verglichen werden, wobei
fiir einen detaillierten Vergleich Unterschiede in den Randbedingungen und Bilanzraume
beriicksichtigt werden miissen. Adnan und Kibria [73] berichten von einer 2- bis 4-fachen
Steigerung der erneuerbaren gegentiber der fossilen Methanolproduktion unter aktuellen
Randbedingungen. Fiir ein optimistisches Szenario, fiir das Jahr 2050 vorhersagt, werden
Werte von 400 €/t berechnet. Beide Aussagen stimmen mit den Beobachtungen aus Abbildung
6-1 iberein. Des Weiteren prognostizieren Detz et al. [74] in einem Best-Case-Szenario
Methanolproduktionskosten von weniger als 400 €/t im Jahr 2030 und eine Kostenparitét
zwischen erneuerbarem und konventionellem Methanol im Jahr 2032. Das Base-Case-
Szenario prognostiziert fir 2030 Kosten von weniger als 800 €/t. Kourkoumpas et al. [72]
berichten von aktuellen Methanol-Produktionskosten von 421€/t fiir Strom und
Kohlendioxid. Beide Edukte stammen dabei allerdings aus einem Braunkohlekraftwerk
(32 €/MWh bzw. 31 €/t) und entsprechen somit nicht den Anforderungen eines regenerativen
Kraftstoffes. Damit ist allerdings ein Benchmark definiert, den Methanol aus erneuerbarem
Strom und nachhaltigem Kohlendioxid tibertreffen muss. An dieser Stelle sei noch einmal
hervorgehoben, dass die in Abbildung 6-1 dargestellten Preise sowohl fiir Wasserstoff als auch
fir Kohlendioxid Preise fiir nachhaltige Quellen darstellen. Battaglia et al. [70] geben die
Methanolkosten  fiir ein  Stromsystem bestehend aus Wasserstoffproduktion,
Kohlenstoffabscheidung und Methanolsynthese zwischen 823-2.706 €/t an, abhangig von den
Stromkosten verschiedener erneuerbarer Quellen. Die hochsten Methanol-Produktionskosten
ergeben sich aus konzentrierter Solarenergie, die Strom zu hohen Kosten von 162 €/ MWh
liefert. Die niedrigsten Methanol-Produktionskosten ergeben sich bei der Nutzung von
Wasserkraft mit 41 €/ MWh von 823 €/t. Dieser Wert steht in guter Ubereinstimmung mit den
in Abbildung 6-1 dargestellten aktuellen bis zukiinftigen Methanol Produktionskosten.
SchlieBlich berichten Bellotti et al. [98] von Methanol-Produktionskosten von 186-650 €/t fiir
die drei Félle Italien, Deutschland und China. Die niedrigen Produktionspreise sind auf den
Ansatz zuriickzufithren, die Bérsenpreise fiir Strom in den jeweiligen Landern von 54, 33 und
10 €/MWh zu verwenden und einen Erlos fir den produzierten Sauerstoff von 150 €/t
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anzunehmen. Mit diesen Annahmen koénnen die ausgewiesenen Methanolkosten als
zukinftige Produktionskosten eingestuft werden und sind daher auch konsistent mit den fiir
2030 ausgewiesenen Werten in Abbildung 6-1.

Innerhalb dieses Unterkapitels wurden die Haupteinflussfaktoren der
Methanolgestehungskosten ~ vorgestellt und der prognostizierte Verlauf der
Kostenentwicklung mit weiteren Literaturwerten diskutiert. Aus den Erkenntnissen konnen
nun fiir die Berechnung der Produktgestehungskosten drei Szenarien fiir zukiinftige
Methanolgestehungskosten definiert werden, welche in Tabelle 6-1 aufgefiihrt sind. Als
Betrachtungsjahr wurde 2030 gewdhlt, da bis dahin eine grofiskalige Anwendung der
vorgestellten Kraftstoffrouten, mit Ausnahme des MtG-TUF Verfahrens, durch noch
notwendige Entwicklung und Normung aus heutiger Sicht als unwahrscheinlich angesehen
wird. Das Szenario 1 geht optimistisch mit 400 €/t von einer Kostenparitit der erneuerbaren
Methanol Produktion bis 2030 mit den aktuellen fossilen Marktpreisen aus. Dafiir miissten
nach Abbildung 6-1 ein Wasserstoffpreis von 1,5 €/kg und CO2-Preise von 40 €/t oder weniger
erreicht werden. Im Basisfall (Szenario 2) kénnen die definierten Methanolgestehungskosten
von 600 €/t mit der gesamten Bandbreite der bis dahin prognostizierten Wasserstoffkosten
von 1,5-2,5 €/kg erreicht werden. Das pessimistische Szenario 3 deckt den Fall ab, dass die
prognostizierte Reduktion der Wasserstoffgestehungskosten bis 2030 nicht im gezeigten
Mafe eintritt. Die definierten 800 €/t Methanol ergeben sich dann nach Abbildung 6-1 je nach
CO2-Preis fir Wasserstoffgestehungskosten zwischen 3,0-3,5 €/kg in 2030. Mithilfe der
definierten  Szenarien kann in Kapitel 6.3 die externe Leistungskennzahl
Produktgestehungskosten bestimmt werden. Dazu werden im folgenden Kapitel fiir die
erstellen Kraftstoffrouten die Umwandlungskosten bestimmt.

Tabelle 6-1: Szenarien fiir Methanolgestehungskosten im Jahr 2030

Methanolgestehungskosten in €/t

Szenario 1: Optimistisch 400
Szenario 2: Basisfall 600
Szenario 3: Pessimistisch 800

6.2 Umwandlungskosten von Methanol-zu-Verkehrskraftstoffen

Die interne Leistungskennzahl Umwandlungskosten von Methanol-zu-Verkehrskraftstoffen
bestehen nach Gl. 3-18 aus den Kapital- (ACC) und Betriebskosten (OPEX) der jeweiligen
Anlage, ohne die im letzten Kapitel iiber Szenarien definierten Methanolgestehungskosten.
Diese beiden Kostenkomponenten werden in den folgenden zwei Unterkapiteln bestimmt und
deren Unterschiede diskutiert. Die Gréf3enordnung aller Anlagen wird durch den in Kapitel
3.3.1 festgelegten und konstanten Eingangsstrom an Methanol von 150 t/h definiert. Dies
entspricht einer Eingangsleistung von 830 MW in die jeweilige Synthese in Bezug auf den
unteren Heizwert von Methanol (19,92 MJ/kg).
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6.2.1 Benzinsynthese

In Kapitel 5.1.1 wurde die Prozesssimulation von insgesamt zwei unterschiedlichen Routen
zur Umwandlung von Methanol-zu-Benzin vorgestellt. Diese wurden jeweils mit einer
optionalen Reformer-Einheit erweitert, vergleiche Abbildung 5-1 und Abbildung 5-3. Fiir die
vier somit entstehenden Fille zeigt Abbildung 6-2 die Ergebnisse der Investitions-
kostenrechnung. Aufgetragen sind auf der linken Achse die Investitionskosten FCI der
jeweiligen Route, aufgeteilt in die Komponentengruppen Wérmetauscher (engl. Heat
Exchangers), Kompressoren und Pumpen (engl. Pressure Changers), Kolonnen und Behilter
(engl. Columns and Vessels), Reaktoren (engl. Reactors) und die Kosten zur erstmaligen
Beschaffung des Katalysatormaterials (engl. Catalyst). Auf der rechten Achse sind die
spezifischen Investitionskosten aufgetragen. Diese ergeben sich aus den FCI und der
Produktionsleistung je Kraftstoffpfad. Da alle Kraftstoffpfade die gleiche Eingangsleistung
vorweisen, beriicksichtigen die spezifischen Investitionskosten somit den in Kapitel 5.1.2
festgestellten Methanolbedarf der jeweiligen Route. Aus Abbildung 6-2 wird die in
Kapitel 5.4.1 diskutierte Kostenreduktion beim Entfall der optionalen Reformereinheit
ersichtlich. Je nach Syntheseroute sinken die absoluten Investitionskosten um
40 beziehungsweise 21 %. Mafigeblich dafiir verantwortlich ist der Wegfall der Kompressoren
C-ATR und C-3 (Siehe Abbildung 5-1 und Abbildung 5-3), was in Abbildung 6-2 zu einer
jeweils deutlichen Reduktion der Investitionskosten fiir Kompressoren und Pumpen in Blau
resultiert. Durch den Wegfall aller anderen Komponenten der Reformer-Einheit sinken die
weiteren Kostenkomponenten entsprechend. Im Vergleich der beiden MtG-Routen zeigen
sich zum einen im Fall ohne Reformer giinstigere Investitionskosten fiir die MtG Synthese
mit isothermern Festbettreaktor (TUF). Dies ist durch die geringere Anzahl an Reaktoren und
Kolonnen infolge der direkten Umwandlung von Methanol in eine Kohlenwasserstoff-
mischung begriindet. Die genauen Zahlenwerte der Routen mit einer Auflistung der
Investitionskosten aller Komponenten sind in Anhang H hinterlegt. Zum anderen weist die
TUF-Route im Fall mit Reformer die hoheren Investitionskosten und somit eine deutlich
grofiere Mehrinvestition beim Bau der optionalen Reformereinheit auf. Der Grund hierfiir ist
der in Abbildung 5-6 festgestellte, um den Faktor drei hohere Purgeanteil der TUF gegentiber
der MtG-Synthese mit Cu-BEA-12 Katalysator (NREL). Entsprechend grofler miissen die
Komponenten der Reformereinheit der TUF-Route ausgelegt werden.

Der Vergleich der spezifischen Investitionskosten zeigt, dass diese weniger stark als die
absoluten Investitionskosten beim Wegfall der Reformereinheit sinken. Besonders deutlich
ist dieser Effekt bei der TUF-Route. Wie Abbildung 5-6 zeigte, ist bei dieser Route der
Methanolbedarf 2,96, beziehungsweise 2,46 kg/kgpenzin. Im Umkehrschluss bedeutet das, das
ohne Reformereinheit 0,34 kgpenzin/kgMethano! und mit Reformereinheit 0,41 kgpenzin/kgMethanol
mit den abgebildeten Investitionskosten produziert werden kénnen. Durch diese gestiegene
Ausbeute steigt somit auch die Produktionsleistung, wodurch die spezifischen
Investitionskosten nicht im gleichen Maf3 wie die absoluten beim Bau einer Reformer-Einheit
steigen.
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Abbildung 6-2: Linke Achse: In Komponenten aufgeteilte Investitionskosten der beiden
untersuchten Methanol-to-Gasoline (MtG) Syntheserouten, jeweils einmal mit (w/)
und ohne (w/0) Reformer (Ref.). Genaue Zahlenwerte in Tabelle A-23 bis Tabelle A-
26 in Anhang H. Gréflenordnung Anlagen: 150 t/h Methanolzufuhr
Rechte Achse: Spezifische Investitionskosten in Bezug auf die jeweils produzierte
Kraftstoffmenge.

Im Anschluss an die bauteilspezifische Investitionskostenrechnung konnen mithilfe der in
Kapitel 3 beschriebenen Methodik sowohl die jahrlichen Kapitalkosten (ACC), als auch die
Betriebsmittelkosten bestimmt werden. Nach Gl. 3-18 ergeben sich aus diesen beiden
Kostenkomponenten, sowie der Produktionsmenge, die Umwandlungskosten (engl.
Conversion Cost: CC). Diese sind fiir die vier MtG-Routen in Abbildung 6-7 oben aufgetragen
und liegen zwischen 0,12 bis 0,17 €/Ipe. Durch diese interne Leistungskennzahl der Synthesen
kann somit ausgedriickt werden, welche Kosten durch den Bau und den Betrieb der Methanol-
zu-Benzin Synthesen hervorgerufen werden. Die Umwandlungskosten sind aufgeteilt in die
Kapitalkosten in Blau, zusitzliche Wasserstoftkosten (engl. Hydrogen) in Griin,
unterschiedliche direkte Betriebskosten (OPEX) in variierenden Gelbtonen und fixe
Betriebskosten in Grau. Zu erkennen ist, dass die Umwandlungskosten in den Fallen ohne
Reformer fiir beide MtG-Routen geringer ausfallen. Dies ist durch die bereits festgestellten,
geringeren Kapitalkosten, sowie geringeren Betriebsmittelaufwinden, insbesondere fiir
Betriebsstrom (engl. Electricity) begriindet. Innerhalb der direkten Betriebskosten dominieren
die Patent- und Lizenzgebithren (engl. Patents and License), welche 3 % der Summe der
Betriebskosten ausmachen und somit ebenfalls die gesamten Rohstoffkosten, inklusive
Methanolkosten, mit einbeziehen. Innerhalb der MtG-NREL Synthese machen die
zusétzlichen Wasserstofftkosten mit 0,05 €/Ipe  einen  signifikanten Anteil der
Umwandlungskosten aus. Dabei wurde, wie in Tabelle 3-9 festgehalten, ein Wasserstoffpreis
von 3 €/kg am Produktionsstandort angenommen. Eine Sensitivitatsanalyse in Abbildung A-
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19 im Anhang zeigt den Einfluss dieser Annahme auf die Umwandlungskosten. Weiterhin
werden der Anteil der Patent- und Lizenzgebiihren, die Elektrizitatskosten, der Zinssatz und
die Abschreibungsdauer variiert.
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Abbildung 6-3:  Oben: Nach Herkunft aufsummierte, Unmwandlungskosten (engl. Conversion Cost)

nach Gl. 3-18 der MtG-Routen mit und ohne Reformer. Zusitzliche
Wasserstoftkosten (engl. Hydrogen) betragen 3 €/kg, vergleiche Tabelle 3-9.
Unten: Umwandlungskosten inklusive Berticksichtigung der zusatzlichen
Methanolkosten (engl. Extra MeOH cost) der Synthese ohne Reformer durch
Mehrverbrauch an Methanol zur Produktion eines Liter Dieseldquivalents mit einem
Methanolpreis von 600 €/t

Die gezeigten Kapital- und Betriebskosten in der oberen Hilfte von Abbildung 6-3
beriicksichtigen durch die Normierung der Kosten auf die gleiche Energieeinheit Ipg die
unterschiedlichen Wirkungsgrade der Routen. Somit konnte nach der Analyse der
Umwandlungskosten ein wirtschaftlicher Vorteil der MtG-Routen ohne Reformereinheit
gefolgert werden. Dieser Schluss vernachlassigt allerdings die unterschiedlichen
Rohstoftbedarfe an Methanol By.oy der Routen mit (w/ Ref.) und ohne (w/o Ref.) Reformer
zur Herstellung der energetisch gleichwertigen Menge an Produkt. Daher wurde speziell fiir
den Vergleich der MtG Routen mit und ohne Reformer die Umwandlungskosten nach GI. 3-18
um diesen Summanden fiir die MtG-Routen ohne Reformer erweitert:

ACC + (OPEX) ¢y 0n=0 + (BMeoH, o oy, — BMeon,,) pos) * CMeon

Mproduct

CChyr = Gl 6-1
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Pro Ipg ergibt sich eine Differenz des Rohstoffbedarfes an Methanol von 0,44 kg im Fall von
MtG-TUF und 0,15 kg im Fall von MtG-NREL. Wird diese Differenz mit dem Methanolpreis
im Basisfall von cyeony = 600 €/t beriicksichtigt, ergeben sich fiir die MtG-Routen ohne
Reformer zusétzliche Methanolkosten (engl. Extra MeOH cost), welche in Abbildung 6-3 unten
als rote Balken aufgetragen sind. Zu erkennen ist, dass die zusatzlichen Methanolkosten die
in Abbildung 6-3 oben gezeigten Vorteile der Routen ohne Reformer mehr als ausgleichen.
Mit dieser Beriicksichtigung liegen die Umwandlungskosten ohne Reformer um 174 %,
beziehungsweise 45 % oberhalb der Umwandlungskosten mit Reformer. Diese Differenz
konnte durch geringere Methanolpreise ausgeglichen werden. Allerdings miissten fiir gleiche
Umwandlungskosten der Methanolpreis im Fall von MtG-TUF auf 40 €/t und im Fall von MtG-
NREL auf 92 €/t fallen. Wie in Abbildung 6-1 gezeigt, sind derartige Methanolpreise selbst mit
Wasserstoftkosten von 1 €/kg nicht erzielbar. Somit kann abschlieflend fir den Vergleich der
MtG-Routen mit und ohne Reformer geschlussfolgert werden, dass der Finsatz eines
Reformers sowohl energetische, als auch 6konomische Vorteile vorweist. Der Vergleich der
beiden unterschiedlichen MtG-Synthesen zeigt in Bezug auf die Umwandlungskosten Vorteile
fir den MtG-TUF Pfad, welcher mit Reformer 0,14 €/Ipg gegeniiber 0,17 €/Ipg im Fall von MtG-
NREL mit Reformer aufweist. Aufgrund des hoheren Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades der
MtG-NREL Synthese wird im Vergleich dieser beiden Routen ebenfalls ein Methanolpreis
existieren, ab welchem die MtG-NREL geringere Produktgestehungskosten aufweist. Dies
wird in Kapitel 6.3 gemeinsam mit den weiteren Routen diskutiert.

6.2.2 Kerosin- und Butanolsynthese

Sowohl die vorgestellte Kerosin-, als auch die Mt-Butanol-Synthese basieren auf der
Alkensynthese aus Methanol und teilen sich somit einen signifikanten Anteil an Bauteilen.
Deshalb werden die Investitions- und Betriebskosten dieser beiden Routen im Folgenden
gemeinsam vorgestellt.

Abbildung 6-4 zeigt das Ergebnis der Investitionskostenrechnung. Mit 89,3, beziehungsweise
88,6 Mio. € liegen die Investitionskosten der beiden Routen auf einem sehr dhnlichen Niveau.
Insbesondere trifft dies zu, da die verwendete Methodik eine Genauigkeit von -30 bis +50 %
aufweist. In der Kostenstruktur weist die Mt-Butanolsynthese hohere Kapitalausgaben fiir
Kompressoren und Pumpen auf, da insgesamt acht Kompressoren mit einer
durchschnittlichen Leistung von 1316 kW gegeniiber sieben Kompressoren mit
durchschnittlich 842 kW im Fall der Kerosinsynthese installiert werden miissen. Dies liegt an
der Rezyklierung des Prugestromes der Hydratisierung tber Kompressor C-1, siehe
Abbildung 5-21. Die genauen Zahlenwerte aller aufgezeigten Kostenkomponenten sind in
Tabelle A-27 und Tabelle A-28 im Anhang hinterlegt. Gegeniiber den absoluten
Investitionskosten weisen die spezifischen Investitionskosten einen deutlichen Unterschied
auf. Dies liegt am deutlich besseren Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad der MtK-Synthese von
75,6 % gegenuber der Mt-Butanolsynthese mit 55,0 %. So weist die MtK-Route mit 156 €/kW
deutlich geringe spezifische Investitionskosten, als die Butanolsynthese mit 205 €/kW auf.
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Abbildung 6-4:  Linke Achse: In Komponenten aufgeteilte Investitionskosten der Kerosin (MtK) und
Butanol (Mt-Butanol) Syntheserouten. Gréfenordnung: 150 t/h Methanolzufuhr
Rechte Achse: Spezifische Investitionskosten in Bezug auf die jeweils produzierte
Kraftstoffmenge. Genaue Zahlenwerte Tabelle A-27 und Tabelle A-28 im Anhang.

Nach der Bestimmung der Investitionskosten, kénnen erneut die Umwandlungskosten
vorgestellt werden. Abbildung 6-5 zeigt diese fiir die beiden auf der Methanol-zu-Alkenen
basierten Routen. Die Kerosinsynthese (MtK) weist dabei mit 0,14 €/Ipe deutlich geringere
Umwandlungskosten als die Butanolsynthese mit 0,23 €/Ipg auf. Dies liegt hauptséchlich an
gestiegenen Ausgaben fir den zusatzlich benétigten Wasserstoff in der Mt-Butanol Synthese.
Die Hydrierung stellt sowohl in Teilschritt Oxo-Synthese der Mt-Butanol Route als auch in
der MtK-Synthese den letzten Schritt der Prozessrouten dar, wobei jeweils ein Mol
Wasserstoff pro Mol zu hydrierendem Edukt benétigt wird. Aufgrund des signifikant héheren
molaren Heizwertes von Kerosin gegeniiber Butanol (vergleiche Tabelle 2-1), wird fiir Kerosin
pro erzeugte Energieeinheit entsprechend weniger Wasserstoff benotigt. Konkret sind es die
in Abbildung 5-16 und Abbildung 5-24 angegebenen Wasserstoffbedarfe von 1,34,
beziehungsweise 2,93 MJ/Ipe. Dies resultiert in den am Produktionsstandort zusitzlich
anfallenden Wasserstoffkosten der MtK-Synthese von 0,03 €/Ipg und der Mt-Butanol Synthese
von 0,07 €/Ipe. Aufgrund der Abhéngigkeit der Patent- und Lizenzgebiithren von den gesamten
Betriebskosten, wirkt sich jede Erhohung der aufgefithrten Kostenkomponenten auf diese aus.
So steigen in diesem Fall die Kosten fiir Patente und Lizenzen der Mt-Butanolsynthese im
Gegensatz zur MtK-Synthese von 0,04 auf 0,06 €/Ipg, hauptsachlich aufgrund der gestiegenen
Wasserstoftkosten und zusatzlich noch hoherer Elektrizititskosten. An diesem Punkt muss
festgehalten werden, dass die Abschiatzung der Patent- und Lizenzkosten nach Turton et al.
[311] mit 3 % der gesamten Betriebskosten ein Mittelwert des chemischen Anlagenbaus
widerspiegelt und somit mit einer Unsicherheit behaftet ist. Eine Parametervariation in
Abbildung A-20 im Anhang zeigt den Einfluss dieser Annahmen auf die Umwandlungskosten
aller Routen, zusammen mit einer Variation der Wasserstoffkosten, der Kosten fiir den
Betriebsstrom, sowie Amortisationszeit und des Zinssatzes.
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Abbildung 6-5: Nach Herkunft aufsummierten, Umwandlungskosten (engl. Conversion Cost) nach
Gl. 3-18 der MtK und Mt-Butanol-Routen. Zusitzliche Wasserstoffkosten (engl.
Hydrogen) betragen 3 €/kg, vergleiche Tabelle 3-9

6.3 Produktgestehungskosten methanolbasierter Verkehrskraftstoffe

Nachdem die Umwandlungskosten der vier Routen bestimmt wurden, konnen mithilfe der in
Kapitel 6.1 definierten Szenarien der Methanol Bereitstellungskosten die Produktgestehungs-
kosten (engl. Net Production Costs; NPC) der methanolbasierten Verkehrskraftstoffe berechnet
werden. Das Ergebnis fiir das Basisszenario mit Methanolkosten von 600 €/t zeigt
Abbildung 6-6. Aufgetragen sind auf der linken Achse die nach Kostenkomponenten
gruppierten Produktgestehungskosten. Diese bestehen aus den in Rot dargestellten
Rohstoffkosten fir Methanol, sowie den dariiber aufgetragenen Umwandlungskosten aus
Kapitel 6.2. In dieser Darstellung wurden die direkten Betriebsmittelkosten in Gelb zusammen
gefasst, welche in den Abbildung der Umwandlungskosten in Kapitel 6.2 in unterschiedliche
Komponenten aufgeteilt waren. Die rechte Achse zeigt mit dem Methanol-to-Fuel
Wirkungsgrad das Ergebnis aus Kapitel 5.4.1 der vier Routen. Aus der Abbildung kénnen
mehrere Riickschliisse gezogen werden.

Als erstes kann festgestellt werden, dass sich die Produktgestehungskosten der vier Routen
im Basisfall (Betrachtungsjahr 2030) auf Werte zwischen 1,35 €/Ipe und 2,03 €/Ipg belaufen,
wobei die MtG-NREL Route die niedrigsten Kosten aufweist. Im Vergleich zur zweiten MtG-
Route zeigt sich somit, dass fiir diesen Basisfall die Gesamtkosten aufgrund des hoheren
Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades niedriger sind, trotz geringerer Umwandlungskosten der
MtG-TUF Route. Damit kann als zweiter Riickschluss aus Abbildung 6-6 festgehalten werden,
dass die Umwandlungseffizienz einen starkeren Einfluss auf die Produktgestehungskosten
besitzt, als die Umwandlungskosten. Diese Beobachtung wird durch die beiden weiteren
Routen bekriftigt. Die methanolbasierte Kerosinsynthese (MtK) zeigt mit 0,14 €/Ipg ebenfalls
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geringere Umwandlungskosten als die MtG-NREL Route mit 0,17 €/Ipg auf. Dieser Vorteil
wird jedoch ebenfalls durch den um 13 %-pkt. niedrigeren Wert fir 7y, mehr als
ausgeglichen, wodurch sich NPC von 1,50 €/Ipg fiir Kerosin ergeben. Eine Vergiitung der
Nebenprodukte ist hier und bei der Mt-Butanol Route zunéachst nicht beriicksichtigt, was in
beiden Féllen die Gesamtkosten reduzieren wiirde. Dies ist besonders bei der vorgestellten
Butanolsynthese aus Methanol bedeutsam, da 11 % des eintretenden Methanols in das
Nebenprodukt umgewandelt werden, vergleiche Abbildung 5-23. Kann das Nebenprodukt
nicht verkauft werden, ergeben sich die in Abbildung 6-6 im Vergleich der vier Routen
héchsten Produktgestehungskosten von 2,03 €/Ipg aufgrund des geringen Methanol-to-Fuel
Wirkungsgrades. Wird fiir das Gemisch der flissigen Nebenprodukte (engl. By-Products in
Abbildung 5-12 und Abbildung 5-22) eine Vergiitung von 1 €/kg angenommen, kénnen die
Produktgestehungskosten im Fall der MtK Synthese um 0,06 €/Ipg und im Fall der Mt-
Butanolsynthese sogar um 0,38 €/Ipg reduziert werden. Die Berechnung ist in Tabelle A-29 im
Anhang hinterlegt. Somit kann als dritter Riickschluss die hohe Bedeutung einer Verwendung
der Nebenprodukte der MtK und Mt-Butanol Synthesen hervorgehoben werden.
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Abbildung 6-6:  Linke Achse: Produktgestehungskosten der Methanol basierten Kraftstoffpfade fiir
das Basisszenario, aufgeteilt in die Kostenkomponenten Methanolkosten,
Kapitalkosten (ACC), zusitzliche Wasserstoffkosten (Hydrogen), sowie direkte und
fixe Betriebskosten (OPEX).
Rechte Achse: Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad der untersuchten Kraftstoffpfade.

Nach der Diskussion der Produktgestehungskosten im Basisfall, zeigt Abbildung 6-7 deren
Abhangigkeit von den Methanol-Rohstoffkosten. Dazu sind fiir die vier Routen auf der linken
Achse die Produktgestehungskosten in vollen Linien und auf der rechten Achse in
punktierten Linien der Anteil der Umwandlungskosten (engl. Share of conversion cost) jeweils
iiber die Methanolkosten aufgetragen. Die drei in Tabelle 6-1 fir das Betrachtungsjahr 2030
definierten Szenarien der Methanolkosten sind dabei in Griin (optimistisch), Blau (Basisfall)
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und Rot (pessimistisch) hinterlegt. Somit entsprechen die Blau fiir 600 €/t hinterlegten, den
bereits in Abbildung 6-6 gezeigten Werten. Steigen die Methanolkosten vom Basisfall von
600 €/t zum im pessimistischen Szenario angenommenen Wert von 800 €/t an (+33,3%), so
erhohen sich die Produktgestehungskosten im nahezu gleichen Verhaltnis (+31,0%). Die
Abweichung ist in den bis auf die direkten Betriebskosten konstanten Umwandlungskosten
begriindet. Gleichzeigt sinkt in diesem pessimistischen Szenario der Einfluss der
Umwandlungskosten auf die Produktgestehungskosten, siehe punktierte Linien.

Genau gegenteilig verhalt sich der Trend im optimistischen Szenario. Hier machen die
Umwandlungskosten mit 12,5 bis 17,2 % einen signifikanten Anteil der Produktgestehungs-
kosten aus. Somit ist dieser Bestandteil der Gesamtkosten umso wichtiger, je geringer die
Kosten fiir Methanol ausfallen und werden somit in Zukunft mit fallenden Kosten fiir
erneuerbare Energie weiter in den Fokus riicken. Weiterhin liegen die Produktgestehungs-
kosten im optimistischen Szenario bei etwa 1 €/IpE fiir die Benzin- und Kerosinrouten und
1,4 €/Ipg fiir Butanol. Fallen die Methanolkosten noch weiter als das optimistische Szenario,
kann ein Schnittpunkt zwischen den beiden MtG-Routen bei 268 €/t festgestellt werden. An
diesem Punkt gleichen die giinstigeren Umwandlungskosten der MtG-TUF Synthese den
schlechteren Umwandlungswirkungsgrad gegeniiber der MtG-NREL Synthese aus.
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Abbildung 6-7: Linke Achse: Abhéngigkeit der Produktgestehungskosten der vier untersuchten
Synthesen vom Methanolpreis.
Rechte Achse: Anteil der Umwandlungskosten an den Produktgestehungskosten in
Abhangigkeit des Methanolpreises.
Szenarien: Optimistisch (Best), Basisfall (Base) und Pessimistisch (Worst) nach
Tabelle 6-1. Zahlenwerte in Tabelle A-30 im Anhang.
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6.4 Diskussion und Fazit der 6konomischen Analyse

Nachdem in Kapitel 5.4 der erste Teil der zweiten Forschungsfrage hinsichtlich der Effizienz
der Methanol-Folgeprodukte beantwortet werden konnte, lasst sich das bereits formulierte
Statement in Bezug auf die Kosten um die unterstrichenen Passagen ergénzen:

»Aus Methanol sind die Verkehrskraftstoffe Benzin, Kerosin und Butanol mit hoher Effizienz und
geringen Umwandlungskosten — aufgrund einer guten Kohlenstoffausbeute, geringen

Betriebsmittelaufwdnden und moderaten Investitionskosten synthetisierbar®.

Dabei wird diese Ergédnzung nur durch die bereits festgestellte hohe Effizienz und geringen
Betriebsmittelaufwand der methanolbasierten Kraftstoffrouten ermoglicht. Insbesondere
tragen die geringen Betriebsmittelaufwande dazu bei, die gezeigten Umwandlungskosten von
0,14-0,23 €/Ipe der vier Kraftstoffrouten zu erreichen. Innerhalb der Benzinrouten auf Basis
von Methanol zeigt sich, dass die Implementation des Reformers nicht nur energetische,
sondern auch wirtschaftliche Vorteile mit sich bringt. Somit kann hier geschlussfolgert
werden, dass in diesem Fall die entscheidende Leistungskennzahl mit 7, die Effizienz des
Kraftstoffpfades und nicht die Investitionskosten sind, da der hohere Wirkungsgrad trotz
gestiegender Kapitalkosten zu niedrigeren Umwandlungskosten fiihrt. Die Ubertragung
dieses Konzepts auf andere synthetische Kraftstoffpfade wie der Kerosin und Butanolsynthese
ist ebenfalls moglich. Die Investitionskosten fiir eine Anlage, welche 150 t/h Methanol
verarbeiten kann, werden nach der vorgestellten Methodik mit 82-135 Mio. € bestimmt, wobei
Wirmetauscher aufgrund der exothermen Reaktionen den grofiten Anteil ausmachen. Die
aus den Investitionskosten resultierenden jahrlichen Kapitalkosten von 0,02-0,03 €/Ipg sind
jedoch insgesamt als gering im Vergleich zu sowohl den Umwandlungskosten, als auch den
ebenfalls berechneten Produktgestehungskosten einzuordnen. Diese wurden mithilfe der drei
in Kapitel 6.1 aufgestellten Szenarien fiir zukiinftige Methanolkosten berechnet. Fiir den
Basisfall von 600 €/t Methanol ergeben sich Produktgestehungskosten von 1,35 bis 2,04 €/Ipg,
im optimistischen Fall fiir Kerosin und Benzin Werte von etwa 1 €/Ipg. Zum Vergleich: 2019
lag der durchschnittliche Nettopreis fiir fossile Kraftstoffe in der EU bei 0,59 €/Ipg [337]. Dies
verdeutlicht die immer noch erhebliche Differenz zwischen fossilen und erneuerbaren
Energietrigern, selbst wenn die bestmogliche, prognostizierte Reduzierung der Kosten zur
Wasserstoffproduktion bis 2030 erreicht wird. Da die produzierten Kraftstoffe allerdings
entweder voll kompatibel (Drop-In) oder im Fall von MtG-NREL und Butanol als
Zusatzkomponente reguldrem Kraftstoff beigemischt werden koénnen, wiirde durch eine
schrittweise Zumischung der erneuerbaren Kraftstoffe der Preisanstieg gedampft, wie
Abbildung  6-8  verdeutlicht. Hier wurden jeweils die Mittelwerte der
Produktgestehungskosten der vier Kraftstoffe aus Abbildung 6-7 dem aktuellen fossilen
gegeniiber gestellt. Bei einer Beimischung von 50 Vol.-%. erneuerbaren Kraftstoff steigen die
durchschnittlichen Kosten je nach Szenario zwischen 42-124 %, was immer noch einer
signifikanten Verteuerung entspricht. Diskutierte Mafinahmen, wie der Wegfall der CO»-
Steuer auf erneuerbare Kraftstoffe konnten die Differenz im finalen Verkaufspreis der
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6 Okonomische Analyse der Kraftstoffrouten

Kraftstoff senken. Dies miisste allerdings innerhalb einer volkswirtschaftlichen Studie
analysiert werden und tibersteigt somit den Rahmen dieser Arbeit. Die vorgegebenen 2 %
Zumischung von erneuerbaren Kerosin bis 2030 sind laut Abbildung 6-8 hinsichtlich der
wirtschaftlichen Auswirkung vernachléssigbar.

w 2.25

0

$ 2.00

2 175

7))

8 1.50

2 125 — AT 124%)] L

© __—% 501 I
g oo el

el L — —

g 075 — (+42% |

o =y e A A Epupupupupunpun: AUy MU P Sy —
O 0.50

0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%
Blending rate of renewable fuel / Vol.-%

=== net fossil fuel price EU 2019 ——g BestCase ——g@ Base Case ——@ Worst Case

Abbildung 6-8:  Einfluss der Zumischquote (engl. blending rate) erneuerbarer Kraftstoffe auf den
kombinierte Preis vor Steuern (engl. combined net costs). Die punktierte Linie
spiegelt den Durchschnittspreis fossiler Kraftstoffe in der EU im Jahr 2019 [337]
wider. Die durchgezogenen Linien reprisentieren den kombinierten Preis aus
fossilen Kraftstoff mit dem Mittelwert der methanolbasierten Kraftstoffe aus
Abbildung 6-7, fiir die drei in Tabelle 6-1 definierten Szenarien.

Abschlieflend kann festgehalten werden, dass der Einfluss und somit die Bedeutung der
Umwandlungskosten mit dem prognostizierten Riickgang der Methanolkosten steigt. Somit
ist die weitere Analyse und Weiterentwicklung der Kraftstoffsynthesen, neben dem Riickgang
der Methanolkosten, der zweite wichtige Hebel zur Erreichung von Kraftstoffen mit geringen
Gestehungskosten auf Basis von Methanol. Nachdem die techno-6konomische Analyse der
Folgeprodukte von Methanol fiir den Einsatz im Verkehrssektor hiermit abgeschlossen ist,
folgt im néchsten Kapitel eine Einordung und Diskussion der Ergebnisse.
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Innerhalb der Ergebniskapitel 4 bis 6 konnten die zwei zu Beginn dieser Arbeit formulierten
Forschungsfragen beantwortet werden. Einerseits zeigte sich, dass neben der
Wasserstofferzeugung die COz-Bereitstellung eine Schlisseltechnologie mit signifikantem
Einfluss auf die erneuerbare Methanolsynthese ist. Anderseits konnte durch eine techno-
okonomische Prozessanalyse aufgedeckt werden, dass aus Methanol die Verkehrskraftstoffe
Benzin, Kerosin und Butanol mit hoher Effizienz und geringen Umwandlungskosten aufgrund
einer guten Kohlenstoffausbeute, geringen Betriebsmittelaufwianden und moderaten
Investitionskosten synthetisierbar sind. Die Ergebnisse des Einflusses der CO2-Abtrennung
auf die Methanolsynthese wurden dabei bereits den Angaben aus der Literatur in Kapitel 4.3
gegeniibergestellt. Weiterhin wurden die technischen und 6konomischen Schlussfolgerungen
der methanolbasierten Kraftstoffrouten in Kapitel 5.4 und 6.4 heraus gearbeitet und die
Ergebnisse aus Kapitel 4 und 5 zusammengefiihrt. Das folgende Kapitel dient der Diskussion
und Einordung der Ergebnisse in den in Kapitel 1 vorgestellten Gesamtkontext der Arbeit.
Hierzu werden die Ergebnisse zunachst mit techno-ckonomischen Prozessanalysen von
alternativen Routen der synthetischen Kraftstoffproduktion verglichen. Im Anschluss werden
die wichtigsten Schlussfolgerungen aus den in dieser Arbeit gewonnenen Erkenntnissen
vorgestellt.

7.1 Vergleich zu alternativen Kraftstoffsyntheserouten

Kapitel 2 zeigte auf, dass innerhalb der synthetischen Kraftstoffproduktion hauptsachlich die
Fischer-Tropsch- und die Methanol-Route diskutiert werden. Nachdem diese Arbeit den
Fokus auf die Methanol-Route legte, werden die energetischen und 6konomischen Ergebnisse
dieser Arbeit mit Literaturwerten verglichen. Aufgrund gleicher verfahrenstechnischen und
o6konomischen Grundannahmen ist ein detaillierter Vergleich mit den Arbeiten von Schemme
[50] und Huang et al. [55] moglich. Zudem kénnen weitere qualitative Vergleiche mit techno-
6konomischen Studien durchgefithrt werden.

7.1.1 Power-to-Fuel Wirkungsgrad

Wie in Kapitel 3.4.1 beschrieben, bietet sich der Power-to-Fuel Wirkungsgrad als
vergleichende Leistungskennzahl wasserstoftbasierter Kraftstoffe an. Je Kraftstoff wird
unabhingig von der Syntheseroute der verbleibende Anteil der urspriinglich verfiigbaren
erneuerbaren Energie, unter Beriicksichtigung der benétigten Betriebsmittel, angegeben. Um
die Ergebnisse dieser Arbeit mit Literaturdaten grafisch zu vergleichen, wurden die in
Abbildung 5-27 in Rot gezeigten Methanolbedarfe in einem Energiebedarf der Elektrolyse und
der COz-Abscheidung aufgeteilt. Als CO2z-Abscheideaufwand wurde sowohl fiir die
Literaturwerte, als auch fiir die Ergebnisse dieser Arbeit das Szenario 2, DAC-Westsahara, mit
Aecpy = 4,8 MJ/kg gewahlt. Das Resultat dieses Vergleichs zeigt Abbildung 7-1. Aufgetragen
ist erneut auf der linken Achse der in unterschiedliche Komponenten aufgeteilte
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Energiebedarf je Kraftstoff zur Erzeugung eines Liter Dieseldquivalents. Auf der rechten
Achse ist der Power-to-Fuel Wirkungsgrad angeben, welcher sich aus dem Quotienten aus
1 Ipe = 35,9 MJ (gestrichelte Linie) und dem Gesamtenergiebedarf der jeweiligen Route ergibt.
Durch den einheitlichen CO:-Abscheideaufwand unterscheiden sich die Power-to-Fuel
Wirkungsgrade der Literatur von den in Tabelle 2-1 angegebenen Werten. Somit wird
allerdings ein einheitlicher Vergleich der Routen erméglicht. Die in Gelb hinterlegten Werte
dieser Arbeit (engl. this work) entsprechen dabei den in Abbildung 5-27 gezeigten Werten fiir
Szenario 2. Die Abbildung beginnt links mit Wasserstoff (Hz) als Startpunkt aller folgenden
Kraftstoffe. Am Energiebedarf der Elektrolyse und dem angegebenen Wert des Power-to-Fuel
Wirkungsgrades ist die allgemeine Annahme von 70 % Elektrolysewirkungsgrad abzulesen.
Alle weiteren Kraftstoffe (verbunden durch gepunktete Linie in Abbildung 7-1) weisen
demnach einen geringeren Wirkungsgrad auf. Der erste Literaturwert der Methanolsynthese
entspricht dem innerhalb der Diskussion der Ergebnisse in Kapitel 4.3 festgestellten Wert der
Methanolsynthese am Standort Westsahara mit COz-Abtrennung aus der Luft. Dabei stammt
der Wasserstoff- und Betriebsmittelaufwand aus der Arbeit von Schemme [50], sodass der
angegebene Wert von 50 % erreicht wird, vergleiche auch Abbildung 4-19.
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Abbildung 7-1:  Vergleich des Energiebedarfs und des Power-to-Fuel Wirkungsgrads der
Prozessanalysen aus der Literatur in Grau hinterlegt (Schemme [50] und Huang et
al. [55]) und im Gelb hinterlegt aus dieser Arbeit (engl. this work). Fir den CO;-
Abscheidungsausfwand wurde der in Kapitel 4.2 bestimmte Wert fiir die direkte
CO;-Abtrennung aus der Luft am Standort Westsahara von 4,8 MJ/kg gewahlt.

Fir den hoéheren Alkohol Butanol simuliert Schemme [50] einen Syntheseweg tiber
Methanol und einen reversen Wassergasshiftreaktor iiber die weiteren Zwischenprodukte
Dimethylether und Ethanol. Aufgrund dessen wurde diese Route in Abbildung 2-1 als
Kombination der Fischer-Tropsch und der Methanol-Route klassifiziert. Der Power-to-Fuel
Wirkungsgrad dieser Route belauft sich mit dem hier verwendeten CO;-
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Abscheidungsaufwand auf 41 %. In dieser Arbeit konnte ein dhnlicher Wirkungsgrad der
Butanolsynthese von 42 % iiber die Zwischenprodukte der Methanol-zu-Alkenen Synthese
aufgezeigt werden. Dabei gilt dieser Wert nur bei Beriicksichtigung der ebenfalls in
Abbildung 7-1 aufgefithrten Nebenprodukte (engl. By-Product). Dies ist gut am deutlichen
hoéheren Gesamtenergiebedarf von 124 MJ/Ipg der Mt-Butanolroute dieser Arbeit gegeniiber
der Butanolroute aus Schemme [50] mit 87 MJ/Ipg zu erkennen. Ohne die Beriicksichtigung
der Nebenprodukte sinkt der Power-to-Fuel Wirkungsgrad nach Abbildung 5-27 auf 29 %.
Eine Verwendung des aus hochwertigen Cs.-Alkenen bestehenden Nebenproduktes,
beispielsweise in einer parallelen Oligomerisierung zu Kerosin, ist somit entscheidend fiir
diesen Synthesepfad. Beziiglich der technologischen Reife bewertet Schemme [50] seinen
Prozess mit TRL 4. Die in dieser Arbeit aufgezeigte Route aus einer parallelen Nutzung der
MtO-Produkte Propen iiber eine Oxosynthese und des Butens in einer Hydratisierung wurde
bisher nicht demonstriert, wodurch die technologische Reife als gering (TRL 2-3, vergleiche
Tabelle A-2 im Anhang) einzuschitzen ist. Da die Einzelschritte allerdings jeweils bereits
Stand der Technik sind, sind die Voraussetzungen firr schnelle Fortschritte bei einer
Prozessentwicklung gegeben. Gegeniiber der von Huang et al. [55] vorgestellten
Prozessanalyse des alternativen Kraftstoffes Dimethylcarbonat (DMC) weist die Mt-
Butanolsynthese eine hohere Effizienz aufgrund des geringeren Betriebsmittelaufwands auf.

Fiir die in Schemme [50] simulierte Benzinsynthese aus Methanol ergibt sich unter den
einheitlichen Randbedingungen nach Abbildung 7-1 einen Wirkungsgrad von 52 %. Dieser
wird durch eine vollstindige Rezyklierung der Nebenprodukte erreicht, wodurch eine
Kohlenstoffausbeute von 100 % angegeben wird. Zusammen mit einem niedrigen
Betriebsmittelbedarf von 1,1 MJ/Ipg inklusive Methanolsynthese, ergibt sich dieser hohe Wert,
welcher als absolutes Maximum der MtG-Synthese angesehen werden kann. Demgegeniiber
weisen die beiden in dieser Arbeit untersuchten Routen Kohlenstoffausbeuten <100 % auf, da
das Aufstauen von Gasen wie Methan, Kohlenmonoxid und Kohlendioxid in
Rezyklierungsstromen durch Ablassen von Purgegasen verhindert wird. Dies ist eine
allgemein durchgefiihrte Praxis. Der erhohte Rezyklierungsaufwand der MtG-TUF Route und
der zuséatzliche Wasserstoffbedarf der MtG-NREL Route senken zusatzlich den Wirkungsgrad
im Vergleich zum bestmdglichen Fall aus Schemme [50]. Gegeniiber den aktuell ansonsten
verfiigbaren Prozessanalysen von Hennig und Haase [145], welche einen Power-to-Fuel-
Wirkungsgrad fiir einen auf Wasserstoff und Biomasse basierten MtG Prozess von 48,2 %
angeben, liegen die in dieser Arbeit bestimmten Werte auf einem vergleichbaren Niveau.
Beziiglich der technologischen Reife ist anzumerken, dass die energetisch und in Bezug auf
die zu erwartenden Abgasemissionen vorteilhafte MtG-NREL Synthese mit TRL 3-4 ein
deutlich geringeres Entwicklungsstadium als die MtG-TUF Synthese mit TRL 7-8 aufweist.

Der in Abbildung 7-1 fiinfte Balken von links zeigt die Ergebnisse der Fischer-Tropsch (FT)
Synthese nach Schemme [50], dessen Produkt zu 62 Gew.-% aus Diesel und 38 Gew.-% aus
Kerosin besteht. Wie in Kapitel 2 diskutiert, ist die Fischer-Tropsch Route demnach als
konkurrierende Route zur in dieser Arbeit untersuchten Methanol-zu-Kerosinsynthese
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anzusehen. Der energetische Vergleich zeigt, dass die FT-Route mit 45 % Power-to-Fuel
Wirkungsgrad Vorteile gegentiber der MtK Route mit 43 % aufweist. Dieser Vorteil vergrofert
sich, falls die Nebenprodukte der MtK Synthese nicht beriicksichtigt werden. Dadurch geht
der Power-to-Fuel Wirkungsgrad nach Abbildung 5-27 auf 39 % zuriick. Da das Nebenprodukt
allerdings insbesondere aus Alkenen im Kettenldngenbereich Ci7 bis Cz0 besteht, kénnte
hieraus durch eine Hydrierung eine Diesel-Blendkomponente hergestellt werden. Somit kann
bei der Gegeniiberstellung der Power-to-Fuel Wirkungsgrade fiir die MtK-Route der in
Abbildung 7-1 gezeigte Wert von 43 % mit Beriicksichtigung des Nebenproduktes verwendet
werden. Beim Vergleich der beiden Syntheserouten sind weiterhin zwei charakteristische
Vorteile der Methanol-zu-Kerosin Synthese zu beriicksichtigen. Erstens konnte in dieser
Arbeit gezeigt werden, dass iiber Methanol ein bis zu 100 % verwendbares Kerosin hergestellt
werden kann. Dies liegt einerseits an der mit implementierten Methanol-zu-Aromaten
Synthese, welche den geforderten Mindestanteil von 8 Vol.-% bereitstellt. Anderseits kann
durch die parallele Oligomerisierung der Cs und Cgy.-Fraktion ein Kraftstoff mit einer
vorteilhaften Stoffzusammensetzung aus n-, iso- und Cyclo-Alkanen hergestellt werden.
Beide dieser positiven Eigenschaften der Kerosinsynthese aus Methanol fehlen der Fischer-
Tropsch Synthese, welche ein aromatenfreies Produkt aus vornehmlich n-Alkanen herstellt.
Selbst wenn davon ausgegangen wird, dass zukiinftige Kerosinkraftstoff auch ohne Aromaten
zugelassen werden, muss zwingend ein Teil des FT-Produktes hydroisomerisiert werden, um
den vorgeschriebenen Gefrierpunkt einzuhalten. Dies stellt einen zusétzlichen Aufwand dar,
welcher nicht im Power-to-Fuel Wirkungsgrad in Abbildung 7-1 berticksichtigt ist. Decker
[46] gibt fiir den Veredelungsprozess eines FT-Produktes eines Riickgang des Power-to-Fuel
Wirkungsgrades um 3,5 %-pkt. an. Zweitens konnte innerhalb dieser Arbeit gezeigt werden,
dass eine Kohlenstoffausbeute hinzu Kerosin von 82 % erreicht werden kann. Derartige
Selektivititen sind iber die Fischer-Tropsch Synthese aufgrund des breiten
Produktspektrums nicht realisierbar. Im Vergleich aller synthetischen Kraftstoffe in Kapitel 2
ist Kerosin dabei der Kraftstoff, welcher mit gré8ter Sicherheit in Zukunft weiter benétigt
wird. Dies liegt an der nach aktuellem Stand des Wissens fehlenden alternativen
Antriebstechnologie fiir den Einsatz in der Luftfahrt. Somit eréffnet die Methanol-zu-Kerosin
Synthese die Moglichkeit, synthetisches Kerosin selektiv mit nur einer geringen Menge an
Nebenprodukten herzustellen. Schlussendlich konnte durch die Prozessanalyse gezeigt
werden, dass die Methanol-zu-Kerosin Synthese innerhalb des von Schmidt et al. [24]
prognostizierten Power-to-Fuel Wirkungsgradbereichs von 37-54 % liegt. Wie Abbildung 5-27
darstellt, kann bei einem sehr geringen CO:z-Abscheideaufwand der Power-to-Fuel
Wirkungsgrad auf bis zu 52 % steigen. Eine weitere Verbesserung kann dann insbesondere
noch tber eine Anhebung des in dieser Arbeit als konstant bei 70 % angesetzten
Wirkungsgrad der Elektrolyse erreicht werden. Dies trifft allerdings fiir alle synthetischen
Kraftstoffrouten gleichermaflen zu.
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7.1.2 Okonomie

Nachdem in Kapitel 6 die Ergebnisse der 6konomischen Analyse der auf Methanol basierten
Kraftstoffe diskutiert wurden, kénnen die Ergebnisse nun Literaturangaben zur Einordnung
gegeniibergestellt werden. Dabei bietet sich beim Vergleich die externe Leistungskennzahl
JProduktgestehungskosten an. Schemme [50] und Huang et al. [55] geben dabei fiir die
bereits in Abbildung 7-1 betrachteten Kraftstoffrouten die Produktgestehungskosten fiir
Eingangswerte von 3 €/kg Wasserstoff und 70 €/t Kohlendioxid an. Mit diesen Annahmen
kann nach Abbildung 6-1 Methanol fiir 732 €/t produziert werden. Dieser Eingangswert
wurde daher fiir die in dieser Arbeit betrachteten methanolbasierten Kraftstoffe zum
Vergleich mit den Literaturwerten genutzt. Weiterhin wurden die Umwandlungskosten fiir
1% Patent- und Lizenzgebithren verwendet, um gleiche Randbedingungen mit den
Literaturangaben zu erhalten. Die variierten Umwandlungskosten sind dabei in der bereits
erwahnten Szenarioanalyse im Anhang in Abbildung A-19 und Abbildung A-20 aufgetragen.
Das Ergebnis des Vergleichs zeigt Abbildung 7-2. Aufgetragen sind auf der linken Achse die
Produktgestehungskosten und auf der rechten Achse die bereits diskutierten Power-to-Fuel
Wirkungsgrade. Als erstes ist wichtig festzuhalten, dass die in Gelb hinterlegten
Produktgestehungskosten dieser Arbeit nicht den Werten der bereits gezeigten
Szenarioanalyse aus Abbildung 6-7 entsprechen, sondern wie beschrieben auf die
Randbedingungen der Arbeiten von Schemme [50] und Huang et al. [55] zum Vergleich
angepasst wurden. Mit 732 €/t Methanol entsprechen die Werte am ehesten den als ,Worst
Case” prasentierten Daten aus Abbildung 6-7.
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Abbildung 7-2:  Vergleich der Produktgestehungskosten (engl. Net Production Costs) der
Literaturrouten mit den Ergebnissen dieser Arbeit. Zum Vergleich wurden die in
Schemme [50] und Huang et al. [55] verwendeten Randbedingung von 3 €/kg H
und 70 €/t CO; verwendet. Zur Einordung zeigt die rechte Achse den erreichten
Power-to-Fuel Wirkungsgrad der Routen.

Die Daten zeigen, dass die methanolbasierten Routen dieser Arbeit dhnliche bis leicht héhere
Produktgestehungskosten, verglichen mit den innerhalb der Literatur diskutierten Routen
aufweisen. Somit kann speziell fiir den Vergleich der FT-Route mit der Methanol-zu-
Kerosinroute im Gegensatz zu den Vorteilen hinsichtlich Produktzusammensetzung und
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Selektivitdt kein okonomischer Vorteil dieser Route festgestellt werden. Dabei konnen die
Produktgestehungskosten der MtK-Synthese noch leicht um 0,06 €/Ipe verringert werden,
falls das entstehende Nebenprodukt mit 1 €/kg vergiitet wird, vergleiche Kapitel 6.3. Beim
Vergleich der MtK- und FT-Route muss allerdings beriicksichtigt werden, dass der diskutierte,
hohere Aufwand der Raffination des FT-Produktes gegeniiber dem MtK-Produkt nicht in den
in Abbildung 7-2 angegebenen Werten eingepreist ist. Gut zu erkennen in Abbildung 6-7 ist
der bereits diskutierte Zusammenhang der Produktgestehungskosten vom Power-to-Fuel
Wirkungsgrad. So resultiert der hohe angegebene MtG-Wirkungsgrad in Schemme [50] (52%)
mit 1,32 €/Ipg in deutlich geringeren Produktgestehungskosten, als die beiden in dieser Arbeit
untersuchten Routen mit 1,58-1,65 €/Ipe. Dagegen zeigt im Fall der Butanolsynthese die Route
iiber Methanol deutlich héhere Produktgestehungskosten als der Literaturwert, obwohl die
Power-to-Fuel Wirkungsgrade mit 41 % und 42 % auf einem &@hnlichen Niveau sind. Zudem
zeigt Tabelle 7-1, dass auch die Investitionskosten der Mt-Butanolroute unterhalb der
Butanolroute aus der Literatur liegen. Fiir die gezeigten spezifischen
Gesamtinvestitionskosten der Power-to-Fuel Route FClyopqper; der methanolbasierten
Kraftstoffe, wurde dabei zu den in Kapitel 6.2 angegebenen Investitionskosten FClyp, der
Methanolrouten die zusétzlichen Investitionskosten der Methanolsynthese FClyetnanor Unter
Beriicksichtigung des jeweiligen Methanol-to-Fuel Wirkungsgrades 1;r, hinzu addiert:

FCI
FCliotarptr; = FClyer, + —Hethanol Gl 7-1

Nmtr;

Die Differenzen der Produktgestehungskosten der Butanolrouten ergeben sich daher nicht
aufgrund des Wirkungsgradunterschieds oder der Investitionskosten, sondern aufgrund des
hohen Anteils an Nebenprodukten in der Mt-Butanolroute. Analog zur MtK-Synthese
konnten die Produktgestehungskosten dieser Route durch eine Vergitung dieses
Nebenproduktes reduziert werden. Hierbei zeigte die Beispielrechnung in Kapitel 6.3, dass die
Produktgestehungskosten um 0,38 €/Ipk bei einer Vergiitung des Nebenproduktes von 1 €/kg
zuriick gehen. Der Einfluss der Investitionskosten ist bei der Betrachtung der DMC-Synthese
zu erkennen. Trotz des im Vergleich geringsten Wirkungsgrades von 40 % koénnen mit
1,55 €/Ipe Produktgestehungskosten im Mittelfeld der gezeigten Werte fir DMC erzielt
werden, aufgrund der im Vergleich sehr geringen Investitionskosten von 312 €/kW,
vergleiche Tabelle 7-1.

Tabelle 7-1: Gesamtinvestitionskosten FCliytq;p¢r; in €/kW der Literaturangaben [50, 55] und der

Routen dieser Arbeit

MtG-TUF MtG-NREL ~ MtK  Mt-Butanol
Methanol  Butanol = MtG  FT  DMC () pef)  (w/Ref) (w/By-Pr) (w/By-Pr)

Schemme Huang Diese Arbeit

230 658 305 652 312 489 448 429 506
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7.2 Schlussfolgerungen

Nachdem die Forschungsfragen dieser Arbeit beantwortet und die Ergebnisse mit

Literaturangaben verglichen und eingeordnet wurden, lassen sich aus den gewonnenen

Erkenntnissen Schlussfolgerungen ziehen. Um diese zu ordnen, werden im Folgenden die
Starken, Schwichen, Chancen und Risiken (SWOT) der untersuchten Kohlendioxidquellen
fiir die Methanolsynthese und der Umwandlung von Methanol in Kraftstoffe zum Einsatz im

Verkehrssektor getrennt diskutiert.

Stirken

Untersuchte Kohlendioxidquellen

Allgemein verwertet Biogas Abfallprodukte und stellt hieraus nachhaltig Strom und
Wiérme zur Verfigung. Durch den vorgestellten Biogas-Oxyfuel-Prozess kann zusétzlich
CO2 mit geringem Abtrennungsaufwand und Kosten zur Verfiilgung gestellt werden, was
die Abtrennung auch bei kleinen Anlagen und somit eine dezentrale Methanolproduktion
ermoglicht.

Direct Air Capture (DAC) kann standortunabhingig CO: zur Verfiigung stellen, was die
Produktion von synthetischen Kraftstoffen in Vorzugsgebieten zuldsst. Durch die
untersuchte Kopplung der DAC-Anlage mit einer Methanolsynthese werden dabei unter
optimalen Bedingungen mit 4,8 MJ/kgco2 Abtrennungsaufwinde auf dem Niveau
industrieller Abscheidung erreicht.

Methanolbasierte Kraftstoffsynthesen

Synthetische Kraftstoffe ermoglichen die Defossilisierung von auf fliissige Energietrager
zwingend angewiesenen Verkehrsmoden wie die Luft- und Schifffahrt. Die in dieser
Arbeit untersuchten Drop-In Kraftstoffe Benzin und Kerosin konnen direkt in der
Bestandsflotte angewendet werden. Dabei wurde die Ubereinstimmung mit aktuellen
Normen in der Arbeit nachgewiesen. Die Moglichkeit, iiber Methanol ein bis zu 100 %
verwendbares Kerosin herzustellen ist ein Vorteil gegeniiber der alternativen Fischer-
Tropsch Synthese.

Mit Ausnahme der MtG-NREL Synthese weisen alle Synthese-Teilschritte eine hohe
technologische Reife auf. Die fiir die MtK wund Mt-Butanol genutzten
Umwandlungsschritte werden aktuell jeweils industriell eingesetzt, der MtG-TUF Pfad
wird innerhalb einer Pilotanlage demonstriert.

Die methanolbasierten Kraftstoffrouten weisen eine hohe Selektivitat auf. So kann 82 %
des in Methanol gespeicherten Kohlenstoffs in Kerosin umgewandelt werden. Derartige
Selektivititen sind aufgrund der breiten Produktverteilung bei der FT-Synthese nicht
erreichbar. Die Benzinsynthesen weisen bei Einsatz eines Reformers sogar
Kohlenstoffausbeuten bis zu 98 % auf.
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Schwichen

Untersuchte Kohlendioxidquellen

— Der Biogas-Oxyfuel-Prozess ist abhiangig von einer gleichzeitigen Produktion von
Elektrolyse-Sauerstoff. Wird der Prozess nicht stationar gefahren ist eine Speicherung
aller beteiligten Gase (Biogas, CO2, H2 und O2) notwendig, die hier energetisch und
okonomisch nicht bewertet wurde.

— Durch die durchgefiihrte Standortanalyse der Abtrennung von CO2 aus der Luft konnte
eine starke Abhangigkeit des CO2-Abscheidaufwands von der Umgebungstemperatur und
der Luftfeuchtigkeit festgestellt werden. So liegt der Abtrennaufwand in Patagonien
gegeniiber der Westsahara um den Faktor 2,3 héher. Somit muss bei der Planung von
synthetischen Kraftstoffproduktionen neben den guten Voraussetzungen zur
erneuerbaren Stromproduktion ebenfalls die klimatischen Bedingungen zur Abtrennung
von COz aus der Luft beachtet werden. Zudem liegen die in dieser Arbeit nur auf Basis
einer Literaturstudie betrachteten Kosten der DAC-Technologie aktuell deutlich iiber
denen einer COz-Abscheidung aus Industrie- oder Biomassequellen.

Methanolbasierte Krafistoffsynthesen

— Power-to-Methanol Wirkungsgrad: Im bestmoglichen Fall ist nach Abbildung 5-27 60 %
der urspringlichen, erneuerbaren Energie in Methanol, 55 % in Benzin und 52 % in
Kerosin speicherbar. Der Vergleich mit Literaturwerten in Kapitel 7.1.1 zeigte dabei, dass
iiber alternative Synthesewege dhnliche Gesamtwirkungsgrade erreicht werden konnen.
Daher gehen signifikante Energiemengen innerhalb der Umwandlung von Strom in
synthetischen Kraftstoff in Form von nicht nutzbarer Warme verloren. Zusammen mit
dem thermodynamisch begrenzten Wirkungsgrad einer Verbrennungskraftmaschine
wird offensichtlich, dass sowohl die direkte Elektrifizierung als auch die Nutzung von
Wasserstoff in Brennstoffzellen beides jeweils effizientere Losungen fiir den Einsatz im
Verkehrssektor darstellen.

— Produktgestehungskosten: Im optimistischen Fall liegen die Erzeugungskosten im Jahr
2030 bei 1 €/Ipg und damit deutlich hoher als der fossile Kraftstoffpreis von 0,59 €/Ipg im
Jahr 2019. Somit wird ein Einsatz synthetischer Kraftstoffe die Kosten von Mobilitat
mindestens mittelfristig gegeniiber dem heutigen Niveau erhéhen.

Chancen

Untersuchte Kohlendioxidquellen

— Der Biogas-Oxyfuel-Prozess er6ffnet die Moglichkeit, neben dem Import von
Energietragern auch lokal eine Langzeitspeicherung von fluktuierend erzeugter Energie
mit bestehenden COz-Quellen (Biogas) zu realisieren. Zusétzlich konnte der Prozess bei
Auslaufen der Forderung eine zusatzliche Einnahmequelle fiir Biogasbetreiber darstellen,
wenn das CO: fiir einen hoheren Preis als die berechneten Abtrennungskosten von
maximal 88 €/t verkauft werden kann.

172



7 Diskussion

Der Abscheideaufwand von COz aus der Luft konnte noch durch die Entwicklung neuer
Sorbens mit héherer COz-Aufnahmekapazitit oder weitere Energieintegration, z.B. durch
Abwirmenutzung einer parallel installierten Elektrolyse, unter den in dieser Arbeit als
Optimum angegebenen Wert von 4,8 MJ/kgcoz reduziert werden.

Methanolbasierte Krafistoffsynthesen

Grundsatzlich ermoglichen synthetische Kraftstoffe einen Umbau des globalen
Energiehandels von fossilen auf erneuerbare Energietrager. Hierbei bietet sich Methanol
aufgrund seiner hohen technologischen Reife der Produktion aus Wasserstoff und
Kohlendioxid, seiner hohen volumetrischen Energiedichte unter Standardbedingungen
und der in dieser Arbeit gezeigten breiten Auswahl an Folgeprodukten, an. Dies
ermoglicht, neben der notwendigen lokalen Energiesystemtransformation, durch den
zusatzlichen Import von Energietrdgern die Geschwindigkeit der Treibhausgasreduktion
zu erhohen, da zusitzliche globale Erzeugungspotenziale zu Nutze gemacht werden.
Dieser Umbau wiirde neue Geschéftsmodelle fiir Linder schaffen, welche tiber sehr gute
Voraussetzungen zur erneuerbaren Stromerzeugung verfiigen und zusétzlich die weitere
Nutzung eines Teils der bereits global bestehenden Tank- und Raffinerie-Infrastruktur
ermoglichen.

In Bezug auf die untersuchten Benzinsynthesen aus Methanol zeigt das MtG-NREL
Verfahren die besseren langfristigen Chancen auf. Dies liegt daran, dass neben der CO3-
Neutralitat des Kraftstoffes zusatzlich die Schadstoffcharakteristik durch das Fehlen von
Aromaten verbessert und gleichzeitig auch eine Potenzial zur Verbesserung des
thermodynamischen Wirkungsgrades durch eine hohe Oktanzahl gegeben ist. Falls
langfristig weiterhin Benzinkraftstoffe, z.B. in Hybridfahrzeigen, benétigt werden, ist
diese Kombination besonders erstrebenswert. Der MtG-TUF Kraftstoff mit normgerechter
Kraftstoffzusammensetzung bietet sich aufgrund der hohen technologischen Reife als
kurzfristig verfiighare Losung an. Beide MtG-Synthesen profitieren sowohl energetisch
als auch 6konomisch vom Einsatz eines Reformers zur Rezyklierung der leichten Gase.
Die Methanol-zu-Kerosin Synthese zeigt die Moglichkeit auf, einen normgerechten
Flugtreibstoff mit den benétigten Stoffgruppen der linearen, verzweigten und cyclo-
Alkane, sowie Aromaten zu erzeugen. Dies wird durch ein neu entwickeltes Konzept der
parallelen Oligomerisierung der C3 und Csy: Fraktion und einer getrennten Methanol-zu-
Aromaten Synthese erreicht. Durch die Reduzierung der Aromate auf das Mindestmaf,
beziehungsweise perspektivisch einen kompletten Wegfall, konnen nicht nur die CO-
Emissionen, sondern ebenfalls die zum Treibhausgaseffekt beitragenden Ruf3emissionen
gesenkt werden. Zusétzlich wirden beim Entfall der Methanol-zu-Aromaten Synthese die
Investitions- und Betriebskosten sinken.

Der methanolbasierte Syntheseweg zum hoheren Alkohol Butanol zeigt eine neue
Produktionsmoglichkeit basierend auf bereits industriell eingesetzten Teilschritten auf.
Butanol bietet im Anschluss die Moglichkeit, Oktanol und somit einen alternativen
Dieselkraftstoff herzustellen. Durch die Verwertung der Nebenprodukte der
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methanolbasierten Butanolsynthese, z.B. durch Kopplung mit einer methanolbasierten
Kerosinsynthese, kann der Wirkungsgrad verbessert und die Produktgestehungskosten
bei einer Vergiitung des Nebenproduktes gesenkt werden.

Risiken

Untersuchte Kohlendioxidquellen

— Im Biogas enthaltenen Komponenten wie Schwefel oder Phosphor kénnten nach
Abtrennung im CO2-Strom mit enthalten sein. Das wiirde eine weitere Aufbereitung bei
Nutzung des CO: in einer Synthese erfordern, da diese Komponente den Katalysator
schadigen.

— Die Hochskalierung der Direct Air Capturing Technologie hangt aktuell von wenigen
Start-Up Unternehmen ab. Dies birgt das Risiko, dass die benétigten Mengen und
anvisierte Kosten nicht erreicht werden.

Methanolbasierte Kraftstoffsynthesen

— Die benotigte Hochskalierung von aktuellen Gréflenordnungen der demonstrierten (CRI
in Island: 4 kt [90]) auf geplante Anlagen (Liquid Wind: 51 kt/a im Jahr 2024 [91], MtG
Projekt Chile: 413 kt/a im Jahr 2026 [136]) stellt ein Risiko dar. Dabei entsprechen die
geplanten Groflenordnungen ebenfalls nur einem Bruchteil des allein fiir den
Chemiesektor benétigten Methanolbedarfs von 75 Mt/a.

— Aufgrund des notwendigen Umbaus des Energiesystems und damit auch des
Transportsektors ist ein langfristiger Bedarf nach erneuerbarem Benzin nicht
sichergestellt. Somit stellen die signifikanten Investitionen in Anlagen zur Erzeugung von
erneuerbarem Benzin mit langer geplanter Einsatzdauer ein Risiko dar, das aktuell nur
von wenigen Unternehmen eingegangen wird. Fiir Methanol und Kerosin ist dagegen der
Bedarf aufgrund der langfristigen Abnehmer der Chemieindustrie und der Schiff- und
Luftfahrt gewahrleistet.

— Die technologische Reife der Einzelschritte der Methanol-zu-Kerosin und Methanol-zu-
Butanol Synthese sind hoch, allerdings wurde die Verschaltung nicht demonstriert. Dies
kann einen hohen Entwicklungsaufwand darstellen.

— Insbesondere fiir den MtK-Pfad kann das Zulassungsverfahren der Syntheseroute einen
langen Zeitraum in Anspruch nehmen. Das Zulassungsverfahren konnte durch das bereits
lizensierte Alkohol-to-Jet Verfahren beschleunigt werden.

Die mithilfe der durchgefiihrten SWOT-Analyse herausgearbeiteten Schlussfolgerungen
werden gemeinsam mit dem methodischen Ansatz und den Hauptergebissen dieser Arbeit im
folgenden Kapitel zusammengefasst.
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Im Mittelpunkt der vorliegenden Arbeit stand der potenzielle zukiinftige Energietrager
Methanol. FEinerseits wurde hinsichtlich dessen Produktion untersucht, inwieweit
unterschiedliche Kohlendioxidquellen die Effizienz der Synthese beeinflussen. Andererseits
wurden Synthesewege von Methanol zu den Zielprodukten Benzin, Kerosin und Butanol
technisch und ©konomisch analysiert. Somit konnten die in Kapitel 1 definierten

Forschungsfragen in folgender Weise beantwortet werden:

Wie beeinflussen unterschiedliche Kohlendioxidquellen die Methanolsynthese aus
Wasserstoff und Kohlendioxid?

.Neben der Wasserstofferzeugung ist die CO:-Bereitstellung eine Schliisseltechnologie mit
signifikantem Einfluss auf die erneuerbare Methanolsynthese

Zu welchen Effizienzen und Kosten lassen sich Folgeprodukte von Methanol fiir den
Verkehrssektor bereitstellen?

»Aus Methanol sind die Verkehrskraftstoffe Benzin, Kerosin und Butanol mit hoher Effizienz und
geringen  Umwandlungskosten —aufgrund einer guten Kohlenstoffausbeute, geringen

Betriebsmittelaufwinden und moderaten Investitionskosten synthetisierbar® )

Die getroffenen Aussagen konnten mithilfe der in Kapitel 3 entwickelten Methodik formuliert
werden. Dabei basiert das Vorgehen dieser Arbeit auf Simulationen mit einheitlichen
Systemgrenzen und standardisiertem Vorgehen. Dies ermdglicht, sowohl die innovativen
CO2-Abscheidungsprozesse als auch die Prozesssimulationen untereinander mithilfe der
definierten internen Leistungskennzahlen und mit Literaturangaben mithilfe der externen
Leistungskennzahlen zu vergleichen.

Innerhalb der Analyse von Kohlendioxidquellen wurden zwei CO:-Abtrennverfahren in
Kapitel 4 entwickelt, welche jeweils mit einer Methanolsynthese gekoppelt wurden. Zum
einen ergab eine Kombination einer Methanolsynthese mit einem Blockheizkraftwerk das
neue ,Biogas-Oxyfuel-Verfahren®. Hierbei wird der in der Elektrolyse produzierte Sauerstoff
zur Verbrennung des Biogases genutzt, was die Abtrennung des COz signifikant vereinfacht.
Das abgetrennte CO: steht dann wiederum der Methanolsynthese zur Verfiigung. Zum
anderen wurde ein Modell zur Kopplung der Abtrennung von CO; aus der Luft (DAC) mit
einer Methanolsynthese durch eine Warmeintegration entwickelt. Dieses Modell berechnet
in Abhéangigkeit der klimatischen Bedingungen der untersuchten Standorte die jeweiligen
COz-Abscheideaufwinde.

In Kapitel 5 wurden die Prozesswege von Methanol zu Benzin, Kerosin und Butanol
entwickelt und energetisch ausgewertet. Zusitzlich wurden die Produkte den aktuellen
Normen gegeniibergestellt. Fiir den Methanol-zu-Benzin Prozess wurden zwei
Weiterentwicklungen des konventionellen Methanol-to-Gasoline Verfahrens modelliert,
welche als Hauptunterschiede entweder ein neues Reaktorkonzept (MtG-TUF) oder einen
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neuen Katalysator und Wasserstoffzugabe (MtG-NREL) vorweisen. Beide Prozesse wurden
mit einer optionalen Reformer-Einheit zur Verbesserung der Kohlenstoffausbeute kombiniert.
Die entwickelte Methanol-zu-Kerosin Synthese stellt ein Alleinstellungsmerkmal dieser
Arbeit dar, da vergleichbare Prozessanalysen in der frei verfigbaren Literatur nicht
vorhanden sind. Der Syntheseweg verfiigt iiber eine parallele Oligomerisierung der in der
Methanol-zu-Alkenen Synthese produzierten C3 und Cq4+ Fraktionen um sowohl lineare, als
auch verzweigte Kohlenwasserstoffe bereit zu stellen. Zusammen mit einer anschlielenden
Hydrierung und einer separaten Methanol-zu-Aromaten Synthese zeigt das Verfahren die
Moglichkeit auf, einen mit der Norm kompatiblen Kerosinkraftstoff auf Basis von Methanol
herzustellen. Dabei sind alle Einzelschritte industriell erprobt. Abschlieflend konnte, ebenfalls
iiber die Methanol-zu-Alkenen Synthese als Startpunkt, eine neue Route von Methanol-zu-
Butanol durch die anschlieBende Oxo-Synthese von Propen und Hydratisierung von Buten
aufgezeigt und analysiert werden. Durch die Kopplung der Ergebnisse der CO2-Abtrennung
mit der Analyse der Synthesen der Methanol-Folgeprodukte konnte der Power-to-Fuel
Wirkungsgrad berechnet werden. Dies ermoglicht eine Einordnung der Ergebnisse in
Kapitel 7 in den Gesamtkontext sowie de Vergleich mit Literaturwerten.

Die Investitionskosten aller Syntheseroute wurde in Kapitel 6 bauteilspezifisch bestimmt,
sodass die Umwandlungskosten in Abhangigkeit der Methanolgestehungskosten berechnet
werden konnten. Eine Analyse der Methanolgestehungskosten zeigte dabei deren
prognostizierte Entwicklung in Abhangigkeit der Wasserstoff- und Kohlendioxidkosten auf,
sodass Produktgestehungskosten je Kraftstoffroute fiir drei entwickelte Szenarien fiir das
Betrachtungsjahr 2030 angegeben werden konnten. Dieses Vorgehen erlaubt ebenfalls einen
Vergleich mit Literaturwerten in Kapitel 7.

Die in dieser Dissertation erzielten Erkenntnisse tragen zum systematischen techno-
okonomischen Vergleich von Erzeugungsrouten hinzu treibhausgasneutralen Kraftstoffen
bei. Die wichtigsten Erkenntnisse dieser Arbeit sind dabei:

CO2-Quellen

— Der Wirkungsgrad der Methanolsynthese ist stark abhingig von den COs-
Abscheidungsverfahren. Er variiert fiir die in dieser Arbeit untersuchten Quellen
zwischen 41 bis 60 %.

— Der entwickelte Biogas-Oxyfuel-Prozess kann COz mit einem geringen
Abtrennungsaufwand von decg, = 0,016 MJ/kgcoz zu Kosten von 33-88 €/t zur Verfiigung
stellen und erméglicht somit eine dezentrale Methanolproduktion.

— Der energetische Aufwand zur Abtrennung von CO: aus der Luft ist stark abhangig von
lokalen klimatischen Bedingungen. Der Abtrennungswand ist bei kiithlen
Umgebungstemperaturen und hoher Luftfeuchtigkeit (Patagonien) mit 11,2 MJ/kgcoz um
den Faktor 2,3 hoher, als bei warmen und trockenen Umgebungsbedingungen
(Westsahara). Als Haupteinfluss fiir diesen Unterschied wurde die um den Faktor 4,3
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steigende Menge an mitadsorbiertem Wasser festgestellt, welches zusétzlich erwarmt und
desorbiert werden muss.

Energetische Auswertung der Kraftstoffrouten

Ein hoher Anteil von 71-88 % der in Methanol gespeicherten, chemischen Energie kann
mit Kohlenstoffausbeuten von bis zu 98 % in die drei Zielprodukte umgewandelt werden.
Je nach COz-Quelle kénnen somit in der Gesamtbilanz 24-55 % der erneuerbaren Energie
iiber Methanol in die Methanol-Folgeprodukte tiberfithrt werden.

Falls ein langfristiger Bedarf an Benzin besteht, zeigt das vom National Renewable Energy
Laboratory entwickelte Verfahren aufgrund der besseren Emissions- und
Verbrennungseigenschaften des Produktes Vorteile.

Fir das insbesondere in der Zukunft sicher weiterhin bendétigte Kerosin zeigt die
Methanol-zu-Kerosin Route mit einer Kohlenstoffausbeute von 82 % eine Selektivitat auf,
welche tber alternative Synthesewege nicht erreichbar ist. Die zusétzliche Eigenschaft
der Route, einen vollstdndig mit der Norm kompatiblen Kerosintreibstoff herstellen zu
konnen, macht sie besonders attraktiv.

Okonomische Auswertung Kraftstoffrouten

Die Umwandlungskosten von Methanol zu den Zielprodukten liegen zwischen 0,14-0,23 €
pro Liter Dieseldquivalent (Ipg). Somit sind fiir die finalen Produktgestehungskosten
insbesondere die Rohstoffkosten fiir Methanol entscheidend.

Innerhalb der Arbeit zeigte sich, dass die Effizienz des Kraftstoffpfades der mafbegliche
Einflussfaktor auf die Kraftstoffgestehungskosten ist und nicht die Investitionskosten. So
konnten beispielsweise die zusitzlichen Investitionskosten der Reformer-Einheiten
innerhalb der MtG-Synthese durch den Wirkungsgradgewinn mehr als ausgeglichen
werden.

Mithilfe bestehender techno-6konomischer Analysen der Methanolsynthese und einer
Literaturstudie der zukiinftigen Wasserstoftkosten konnten Szenarien fiir zukinftige
Methanolgestehungskosten zwischen 400-800 €/t aufgestellt werden. Im optimistischen
Szenario von 400 €/t sind somit im Jahr 2030 Kosten in Hohe des aktuellen fossilen
Methanol-Preisniveaus erreichbar.

Durch die Kombination der Umwandlungskosten zu den Zielprodukten mit den
Methanolgestehungskosten, werden im optimistischen Szenario Produktgestehungs-
kosten von etwa 1€/Ipg erreicht. Uber die Szenarien ergibt sich insgesamt eine
Spannweite von 0,95-2,65 €/Ipe. Somit ist der Einsatz synthetischer Kraftstoffe im
Verkehrssektor mindestens mittelfristig mit einem Anstieg der Mobilitatskosten
verbunden.
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Anhang

Anhang

Im Rahmen diese Dissertation wurden insgesamt fiinf studentische Abschlussarbeiten
betreut, deren Ergebnisse zum Teil genutzt wurden. Tabelle A-1 gibt diese Arbeiten an, sowie
ihre jeweilige Verwendung in den Kapiteln dieser Arbeit.

Tabelle A-1: Im Rahmen der Dissertation betreute studentische Arbeiten

Name Titel der Arbeit und Institution Verwendung in Kapitel

Dennis Lohse Kohlenstoffdioxid-Gewinnung aus Biogasanlagen 4.1, Anhang A
fiir die weitere Verwendung im Power-to-Fuel
Konzept — Technockonomische Bewertungen und

Anlagensimulationen

Masterarbeit, 2019, RWTH Aachen, Fakultit fiir

Maschinenwesen
Lukas Machbarkeitsstudie zur Produktion von 5.2, Anhang A
Hillenbrand normgerechtem Flugtreibstoff aus Methanol

Masterarbeit, 2020, Technische Hochschule Koln,
Fakultdt fur Anlagen-, Energie- und
Maschinensysteme

Ouxian Zhang Modellierung und Analyse der Umwandlung von 5.3
Methanol zu héheren Alkoholen mithilfe der
Methanol zu Olefinen Synthese

Bachelorarbeit, 2020, RWTH Aachen, Fakultat fiir

Maschinenwesen
Philip Rodriguez Dynamische Modellierung einer Power-to-Fuel- 4.2, Anhang D
Robbert Anlage mit integrierter Kohlenstoffdioxid-

Abtrennung aus der Luft

Masterarbeit, 2020, RWTH Aachen, Fakultat fiir
Maschinenwesen

Nils Wegener Power-to-Fuel - Prozessmodellierung und Anhang A, B,E
Bewertung synthetischer Kraftstoffe auf Basis von
Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid

Masterarbeit, 2020, Ruhr-Universitat Bochum,
Fakultiat Maschinenbau
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A.  Anhang zu Kapitel 2

Tabelle A-2: Definitionen der Technology Readiness Level nach De Rose et al. [64]

TRL Definition

1 Identifizierung von neuen Konzepten, Anwendungen und Hindernissen

2 Definition der Anwendung, Beriicksichtigung von Schnittstellen und kommerziellem Angebot
3 Prototyp zum Nachweis, dass das Konzept fertig ist: Konzept wird im Labor getestet

4 Integrierter Prototyp in kleinem Maf3stab mit Hilfssystemen im Labor validiert

5 Grofler Prototyp mit Hilfsmitteln fertiggestellt, detailliertere kommerzielle Bewertung

6 Pilotanlage in relevanter Umgebung demonstriert, Fertigungsstrategie definiert

7 Pilotanlage in betrieblicher Umgebung, Demonstration des Fertigungsansatzes

8 Technologie in ihrer endgiiltigen Form, Kleinserienproduktion

9 System voll funktionsfahig und bereit fiir die Kommerzialisierung

Hintergrund Fischer-Tropsch Synthese

Innerhalb der Fischer-Tropsch-Synthese wird aus einem Synthesegas mit einem Wasserstoff
zu Kohlenstoffmonoxid Verhiltnis von 2:1 fliissige Kohlenwasserstoffe hergestellt. Dabei
entsteht eine grofle Bandbreite unterschiedlich langer Kohlenwasserstoffketten mit der
Kettenlédnge n nach Gl. A- 1 [338]. Weiterhin treten die Wassergasshift Reaktion (Gl. A- 2),
Methanisierungsreaktionen (Gl. A- 3 und Gl. A- 4) und die Bildung von Ruf} iber die
Boudouard-Reaktion (Gl. A- 5) auf [339].

(2n+1)'H2+n'CO—>CnH2n+2+Tl'H20 GlA'l
CO, + 4H, © CH, + 2H,0 GL A-3

CO + 3H, © CH, + H,0 GL A-4

200 & COZ + C(s) Gl A-5

Welche Reaktionen in welchem Mafle ablaufen und auch die Produktverteilung der Fischer-
Tropsch-Synthese wird durch die Prozessparameter bestimmt [339]. So wird zwischen der
Hoch- und Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese unterschieden [39]. Hohe
Temperaturen (300 - 350 °C) mit Eisen als Katalysator begiinstigen kurze Kettenlangen und
verschieben demnach die Produktverteilung in die Richtung von (Flissig-)Gasen (n =1 - 4)
und synthetischem Benzin (n =5 - 12) [93, 339]. Niedrigere Temperaturen (200 - 240 °C) in
der Kombination mit Eisen- oder Kobaltkatalysatoren begiinstigen hingegen die Bildung
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langerer Kohlenwasserstoffketten, also die Bildung von Mitteldestillaten wie Kerosin
(n = 8 - 16) [340] und Diesel (n = 10 - 23) sowie von langkettigen Wachsen (n > 22) [93, 339].
Auflerdem unterdriicken Kobaltkatalysatoren die Wassergasshift-Reaktion und niedrige
Temperaturen reduzieren die Bildung von Methan und festem Kohlenstoff. Der Betriebsdruck
hat ebenfalls einen direkten Einfluss auf die Produktverteilung [339]. Typische
Betriebsdriicke der Fischer-Tropsch-Synthese liegen zwischen 1 bar und 40 bar, wobei héhere
Driicke eine langere durchschnittliche Kettenlange der Kohlenwasserstoffe bewirken [339].
Ein weiterer Einflussfaktor auf die Fischer-Tropsch-Synthese ist das Verhéltnis von Hz zu CO.
Typischerweise werden H2/CO-Verhiltnisse von ungefahr 2 eingesetzt, wobei mit hoheren
Verhéltnissen die durchschnittliche Kettenlédnge des Produkts abnimmt und entsprechend mit
niedrigeren Verhaltnissen zunimmt [338].

Die Produktverteilung kann niaherungsweise iiber die Anderson-Schulz-Flory-Verteilung
bestimmt werden [39]. Mit dieser lassen sich sowohl die Massenanteile w,, (Gl. A- 6) als auch
die Stoffmengenanteile x, (Gl. A- 7) der jeweiligen Kohlenwasserstoffketten mit der
Kettenlédnge n bestimmen [339].

w,=a"1-(1—a)®n Gl A-6

X, =avl-(1-a) Gl. A-7

Dabei steht a fir die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit, die vom Reaktordesign und von
den Betriebsbedingungen abhéingt. Zur Veranschaulichung des Einflusses der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit auf die Produktverteilung ist in Abbildung A-1 die
Produktverteilung einer Fischer-Tropsch-Synthese fiir @ = 0,88 und a = 0,92 fiir C; bis Cgq
gegeniibergestellt. Dabei ist der Verlauf der Massenanteile der verschiedenen
Kohlenwasserstoffe in beiden Kurven grundsatzlich &hnlich. Zunichst steigen die
Massenanteile mit steigender Kettenldnge an bis ein Maximum erreicht wird und die Kurve
wieder abfillt. Allerdings steigt die Kurve fir a=0,88 im Bereich kurzer
Kohlenwasserstoffketten deutlich schneller an und erreicht das Maximum bereits bei einer
Kettenlédnge von n = 8. Aulerdem flacht die Kurve sehr steil ab, was bedeutet, dass der Anteil
langkettiger Kohlenwasserstoffe im Produkt sehr gering ausfallt. Im Vergleich dazu steigt die
Kurve fir @ = 0,92 deutlich langsamer an, erreicht das Maximum erst bei einer Kettenlidnge
von n =12 und flacht anschliefend langsamer wieder ab. Entsprechend ist der Anteil
langkettiger Kohlenwasserstoffe im Produkt der Fischer-Tropsch-Synthese fir a = 0,92,
beziehungsweise fir hohe Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten generell, deutlich héher.
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Abbildung A-1: Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese fiir o = 0,88 und o = 0,92

Entstehung der prozessbedingten CO2-Emissionen der Industrie

Die prozessbedingten CO:-Emissionen der Zementindustrie entstehen im
Kalzinierungsschritt von Kalziumcarbonat (CaCO3) zu Kalziumoxid (CaO) im Drehofen [252].
Hierbei werden nach Daten des Umweltbundesamtes 0,53 kg COz pro kg Klinker freigesetzt
[217]. Zusatzlich entstehen COz-Emissionen durch die Wirmebereitstellung des Hochofens,
wodurch insgesamt etwa 0,85 kg CO: pro kg Klinker emittiert werden [213]. Der Anteil
alternativer Brennstoffe wie z.B. Altreifen, Industrie- und Gewerbeabfille oder Klarschlamm
ist in den letzten 20 Jahren deutlich gestiegen, wodurch der Anteil fossiler Brennstoffe nur
noch etwa 28 % betragt [341].

Wihrend der Stahlproduktion entsteht CO2 prozessbedingt durch die Reduktion von
Eisenerzen (vornehmlich Magnetit: Fe4O4, und Hamatit: Fe20s3) durch ein kohlenstoffhaltigen
Reduktionsmittel (Koks, Kohle, Ol, Gas) zu metallischem Eisen [213]. Tabelle A-3 zeigt auf
der linken Seite die dabei ablaufenden Reaktionen, bei denen Kohlendioxid gebildet wird. Auf
der rechten Seite sind die parallel ablaufenden Reduktionsreaktionen mit dem ebenfalls im
Hochofen vorhandenen Wasserstoff aufgetragen. Bei einem kompletten Umbau der
Stahlproduktion auf Wasserstoftbetrieb, wiirden somit das wahrend des Reduktionsprozesses
entstehende CO: fiir mogliche Power-to-Fuel Anwendung nicht mehr zur Verfiigung stehen.
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Tabelle A-3: Reduktion von Eisenerzen durch Kohlenmonoxid und Wasserstoff [342]

Reaktion mit Kohlenmonoxid Reaktion mit Wasserstoff
3Fe,03+CO — 2Fe304+CO, 3Fe,03+H, — 2Fe;04+H,0
Fe;04+CO — 3FeO+CO, Fe;O4+Hy; — 3FeO+H,0
FeO+CO — Fe+CO, FeO+H, — Fe+H,0

Nach der Produktion von Basischemikalien liegt die Ammoniakproduktion auf dem zweiten
Platz der Treibhausgasemissionen der chemischen Industrie in Deutschland [343]. Die
prozessbedingten CO2z-Emissionen fallen in diesem Fall nicht bei der eigentlichen Synthese
(Haber-Bosch Prozess), sondern in einem vorgelagerten Schritt an. Der benétigte Wasserstoff
wird in heutigen Anlagen mittels einer Wasserdampfreformierung oder partiellen Oxidation
aus Erdgas oder Fraktionen schweren Mineral6ls bei der Herstellung von Synthesegas
hergestellt [217]. Dabei entsteht Kohlendioxid, welches vom Wasserstoff mittels einer
Aminwische oder einer Druckwechselabsorption abgetrennt wird. Somit liegt CO: als
Nebenprodukt in hoher Reinheit vor und béte sich als Ausgangsprodukt fiir Power-to-Fuel
Anwendung an. Allerdings wird etwa 57 % des CO: zur Herstellung von Harnstoff mit
Ammoniak direkt am Standort weiterverwendet [75]. Das restliche CO2 konnte zusatzlich
vermieden werden, indem der Wasserstoff mit einer Wasserelektrolyse hergestellt werden
wiirde. Somit bietet die Ammoniaksynthese zwar ein grofles theoretische Potenzial fiir PtF-
Anwendungen, praktisch wird das CO: allerdings entweder bereits in der Harnstoffsynthese
verwendet oder konnte durch einen Technologiewechsel in der Entstehung bereits vermieden
werden, wodurch es den prozessbedingten Charakter verliert.

Betrachtete Post-Combustion Technologien

Abbildung A-2 zeigt ein vereinfachtes Flie3bild der Aminwische. Das Rauchgas (engl. Flue
gas) durchstromt eine Absorber-Kolonne, durch welche im Gegenstromprinzip die fliissige
Aminlosung gegeben wird. Durch diesen Kontakt wird das CO2 von der Aminlésung
absorbiert [344]. Zum Einsatz kommen z.B. Monoethanolamin- (MEA), Diethanolamin- (DEA)
oder Methyldiethanolamin-Loésungen [300]. Im Anschluss muss die COz-reiche Aminlésung
in einer Desorber-Kolonne regeneriert werden. Die Absorptionsenthalpie wird durch eine
Wirmezugabe bei ca. 120 °C iiberwunden [344]. Das gewonnene CO: steht in hoher Reinheit
von tiber 99 % zur Verfiigung. Die regenerierte Aminlosung kann zum Absorber
zuriickgefithrt werden. Somit kann bei konstanter Rauchgaszufuhr die Aminwasche in einem
stationdren Punkt gefahren werden, wodurch ebenfalls ein konstanter CO-Strom zur
Verfugung steht. Die Einflussparameter auf den Energieverbrauch der Aminwésche sind
neben der Rauchgaszusammensetzung und der benétigten CO2-Reinheit, nach Fischedick
[213, p. 270] insbesondere die Wahl des Waschmittels, Anlagenbetriebsweise inklusive
Kolonnenauslegung, sowie die Integration in den Gesamtprozess. So kann iiberschiissige
Abwirme anderer Teilprozesse bereits ab einem Temperaturniveau von 120 °C fir die COs-
Wische genutzt werden. Weitere Einflussparameter sind die Waschmittel- und
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Rauchgastemperatur, die Waschmittelkonzentration, sowie der Druck und die Temperatur im
Desorber [213, p. 298-313].

Depleted
off-gas
CO,

Flue
Gas

= CO,rich solution=— CO,lean solution

Abbildung A-2: Prozessschema einer Aminwéasche nach Wang et al. [344]

Abbildung A-3 zeigt das Verfahrensfliebild einer COz-Membranabtrennung. Eine
Rauchgasreinigung mit Natronlauge entfernt SO2-Spuren, welche ansonsten zusammen mit
auskondensiertem Wasser zu Schwefelsduren reagieren kénnten [239]. Im Anschluss wird ein
Teil des Wasserdampfes kondensiert. Hierbei ergibt sich ein Trade-Off zwischen
Energieverbrauch und einem Spilgaseffekt. Einerseits fordert der Wasserdampf den CO3-
Abtrenngrad durch seine schnell permeierende Eigenschaft. Anderseits ruft ein hoéherer
Wasserdampfanteil ebenfalls einen grofieren Energiebedarf bei der Verdichtung hervor [239].
Die COz-Abtrennung erfolgt abschlieflend in einem mehrstufigen Prozess, wobei
Abtrennraten von bis zu 90 % und CO2-Reinheiten von 95 % erreicht werden [344]. Nach der
zweiten Stufe kann das Retentat rezykliert werden, um die CO2-Gewinnung zu erhéhen.
Vorteile dieses Verfahrens gegeniiber der Aminwésche sind das bessere Teillastverhalten, ein
schnelleres Startverhalten und die einfachere Mafistabsvergrofierung durch eine modulare
Bauweise. Gegeniiber der Aminwésche sind allerdings deutlich geringe COz-Reinheiten bei
einem einstufigen Prozess zu erwarten. Eine Vergrofierung der Stufenanzahl fithrt dabei
jeweils zu einem héheren Druckverlust und somit einem hoheren Energiebedarf.
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Cold washing 1st Membrane stage 2nd Membrane stage

Depleted off-gas

Flue gas

Reduction of
dust, and SO

Abbildung A-3: Prozessschema einer Membranabtrennung nach Brinkmann et al. [345]

)
<

» Water «

Das chilled Ammonia Verfahren ist wie die Aminwische ein absorptives Verfahren,
welches COz mit einer hohen Reinheit (>99,7 Vol.-%) abscheiden kann [213, p. 320-323]. Dabei
wird als Losungsmittel eine Ammoniumkarbonatlésung eingesetzt [346]. Ammoniak ist als
Grundchemikalie ginstig und einfach erhéltlich. Ammoniakverluste werden durch eine
Kithlung des Absorberkopfes auf 5-20 °C verhindert, worauf der Name des Verfahrens beruht.
Zur Regeneration des CO2 muss der Sumpf des Desorbers auf 130-160 °C erhitzt werden, bei
8-25 bar [213, p. 320-323]. Somit liegt das abgetrennte CO: bereits bei erhéhtem Druck vor,
was vorteilig fiir eine mogliche, anschliefende Methanolsynthese wire.

Abbildung A-4 zeigt den Verfahrensablauf der Druckwechseladsorption (DWA). Nach einer
Verdichtung auf 2-7 bar, Feinentschwefelung und Gasabkiihlung auf ca. 5 °C folgt die
adsorptive Abtrennung des Kohlendioxids. Eine Feinentschwefelung ist hierbei notwendig,
da dadurch die Lebenszeit der eingesetzten Adsorbienten, wie Aktivkohlen, Molekularsiebe
oder Kohlenstoffmolekularsiebe, deutlich verldngert wird. An diese Adsorbienten bindet sich
COz2 im anschlieflenden Adsorptionsschritt leichter als Methan [300]. Besonders gilt dies bei
niedrigen Temperaturen und hohen Driicken. Nach vollstdndiger Sattigung beginnt durch
eine Druckabsenkung auf Umgebungsdruck die Regeneration, bei der zunéichst das mit dem
CO: adsorbierte Methan desorbiert und zuriick vor den Adsorptionsschritt gefithrt wird.
Weitere Druckabsenkung auf etwa 100 mbar fiihrt anschlieffend zur Desorption des COz. Zur
Vermeidung von  Methanschlupf  wird das COz reiche Abgas  einer
Schwachgasnachbehandlung mittels regenerativer thermischer Oxidation oder katalytischen
Nachverbrennung zugefithrt [257]. Im Anschluss steht das Kohlendioxid in einer Reinheit
zwischen 87-99,9 % zur Verfugung [257]. In Deutschland waren im Jahr 2012 22 DWA-
Anlagen von zwei Firmen in Betrieb [347, 348], welche Anlagen zwischen 400-2.800 m*/h
Rohgas anbieten. Damit kann die technologische Reife als TRL 9 eingestuft werden.
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Verdichtung
des Biogases

Druckabsenkung - —
mittels Vakuumpumpe Zwischenkihlung,
Feinstentschwefelung

CO, reiches und ggf. Trocknung
Abgas
Schrittweise
Druckabsenkungim - Gaskiihlung
Adsorber bis auf gH4dre||(ct:hes (ca.5°C)
Umgebungsdruck rodukigas
(Gasriickfihrung) R

Adsorption von CO,
bei hohem Druck

Abbildung A-4: Verfahrensablauf der Druckwechseladsorption, basierend auf Adler et al. [300]

Tabelle A-4: Zusammenstellung der literaturbasierten COz-Abtrennaufwinde Aecg, aus Industrie,
Biogas und der Umgebungsluft (Direct Air Capture) aus Abbildung 2-25. Angaben in

GJ/tcoa.
Technologie Aecpz, el Aecpz, el Aecoz, th Aecoz, th Literatur
(min) (max) (min) (max)
o MEA* 0,54 1,5 2,3 44 [224, 232]
_‘% Membran 0,5 6 [239]
2 Chilled Ammonia 0,92 3 0,92 4 [238, 243]
Druckwechsel- 0,69 0,73 0 0 [257, 300]
§g adsorption
S MEA 0,04 0,33 2,19 2,3 [257, 300]
Membran 0,87 1,23 0 0 [257, 300]
v Climeworks 1,8 54 (~100°C) [257]
% Global Thermostat 0,74 46(~90°C)  [271]
_E:) Antecy 2,5 8,5(~80°C)  [275]
fo Carbon 1,32 5,25 (~900 °C)  [229]
£  Engineering
2 Krekel et al. 3,65 23 (~130°C)  [270]

* COz-Abscheiderate: max. 90%
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Abbildung A-5:

Kraftstoffeigenschaften

Aus dem Lufttransport zur Abtrennung von einer Tonne CO; resultierender
elektrischer Energiebedarf, basierend auf Ping et al. [271] und Keith et al. [229]

Tabelle A-5: Abhéngigkeit der Research-Oktanzahl unterschiedlicher Alkane vom Verzweigungsgrad

(nach [181])

Research Oktanzahl (ROZ)

Kohlenstoff-

kettenlange Linear 2-Methyl 2,2,3-Trimethyl
C3 112 - B

C4 93,8 101,3 -

C5 61,7 92,3 -

C6 24,8 73,4 -

C7 0 42,4 112

s - 206 1096
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Tabelle A-6: In Benzin und Kerosin vorkommenden Stoffgruppen mit typischen Anteilen fiir Benzin

und Kerosin (Stoffgruppeneinteilung nach Shi et al. [349])

Klasse Stoffgruppe Beispielhafte ~ Hauptgruppe Anteil, ca. / Gew.-%
Ci11 Struktur Benzin [182] Kerosin [199]
1 n-Alkane ANAAAN n-Alkane 17 20
9 einfach verzweigte A )
iso-Alkane VNN 39
N ) iso-Alkane + 2% Alkene 30
3 mehrtach verzweigte O

iso-Alkane

einfach verzweigte

4 alkyl-monocyclo- OA/\/

Alkane
mehrfach verzweigte oy
5 alkyl-monocyclo- e - Cycloalkane 5 32
Alkane
p dicyclo-Alkane, "f‘]/
alkyl-dicyclo-Alkane "+
einfach verzweigte
7 alkyl-Benzole ©)\/\
mehrfach verzweigte
8 alkyl-Benzole B

Indene, alkyl-Indene,

Naphtalene, Aromaten 31 18

9
alkyl-Naphtalene,
polycyclo-Aromaten
Indane, alkyl-Indane, o
10 Tetraline, alkyl- \L

Tetraline
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Tabelle A-7: Zugelassene Hochstmengen an synthetischen Kraftstoffen nach ASTM D7566 nach [193]

Zulassungs- Maximale
Kraftstoffpfad Ausgangsmaterial & Beimischung
datum .
in Vol.-%

Fischer-Tropsch Synthetic Paraffinic = Biomasse (Holzabfille, Gras, 2009 50
Kerosene (FT-SPK) kommunale Restmiill)
Hydroprocessed Esters and Fatty Olhaltige Biomasse, z. B. 2011 50
Acids (HEFA-SPK) Algen, Jatropha, Leindotter
Hydroprocessed Fermented Sugars Bakterielle Umwandlung
to Synthetic Isoparaffins (HFS-SIP) von Zucker in 2014 10

Kohlenwasserstoffe

Erneuerbare Biomasse, z.B.

. . kommunaler und

FT-SPK with aromatics (FT-SPK/A) landwirtschaftlicher Abfall 2015 50

und Holzabfille
Alcohol-to-Jet Synthetic Paraffinic Lan(.lvvlrtschafthche Abfalle

(Maissprossen, Gras, Stroh), 2016 50
Kerosene (ATJ-SPK) . .

zellulosehaltige Biomasse
Catalytic Hydrothermolysis Pflanzliche oder tierische
Synthesized Kerosene (CH-SK, or Fette und Ole 2020 50
CH)J)
Hydroprocessed Hydrocarbons, K'ohler.wvasserstoffe
Esters and Fatty Acids Synthetic biologischen Ursprungs,

Fettsauren, Saureester, freie 2020 10

Paraffinic Kerosene (HHC-SPK or
HC-HEFA-SPK)

Fettsduren, oder die Alge
Botryococcus braunia
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Tabelle A-8: Einfluss der Hauptstoffgruppen sowie der Siedekurve auf wichtige Eigenschaften von
Flugtreibstoff; (+) = verstarkend, (-) = kontraproduktiv, (0) = eher neutral; FLP
Flammpunkt, FZP = Gefrierpunkt, g. H,, = gravimetrischer unterer Heizwert, v. H,, =
volumetrischer unterer Heizwert, SMP = Rauchpunkt, CN = Cetanzahl; T10 bzw. T90 =
Temperatur bei Verdampfung von 10 Vol.-% bzw. 90 Vol.-%.

_ hohe Nied- Nied- hoher  hoher  langer hohe %,C:rill(lge Ve

influss . riger riger isko- erbren

_gréﬁe chh?‘) FLP FZP g' Hu v. Hu SMP CN sitat _nung
kg/m® C MJ/kg  MJ/I mm - mm?/s

[n] - o - - + - + ++ o +

[iso] - o/+ +/0 + - + o/+ o +

[cyc] + o + o 0 0 0 o/- +

[Ar] ++ o/- o/- - + -- -- o -

hoher N ) i . ] . B

T10

hoher

T90 o/+ - - + - + -

Korrelationen zur Bestimmung von Kerosintreibstoffeigenschaften

Zur Berechnung der Treibstoffdichte p wurde das Modell von Al-Nuaimi et al. [206]
ausgew#hlt, welches die Dichte in Abhéngigkeit der Massenanteile w; der n-, iso- und cylco-
Alkane und Aromaten berechnet, siehe Gl. A- 8. Der durchschnittliche Voraussagefehler liegt
bei 0,11 %.

p (g/cm?3) = 1/( Gl A-8

Wn i Wiso chc+Ar)
0,7346 0,7613 = 0,8828

Fiir die Berechnung des Flammpunktes FLP wurde der Mittelwert aus den Gleichungen nach
Liu et al. [209], (GL. A- 9) und Vozka et al. [207] (Gl. A- 10) verwendet. In Gleichung Gl. A- 10
steht IBP (engl. Inititial Boiling Point) fiir die Anfangstemperatur der Destillationskurve.

FLP1 (°C) = 12,82 wy, + 8,94 gy + 11,09 Wy + 23,01 wy,
GLA-9
+0,8836 T10 + 0,0479 T90 — 108,86

FLP2 (°C) = —39,2 + 0,246 IBP — 0,058 T5 + 0,428 T10 Gl A- 10

Die Cetanzahl ergibt sich aus experimenteller Bestimmung und ist ein Maf} fiir die
Zindwilligkeit von Dieselkraftstoffen. Soll die Ziindwilligkeit vorhergesagt werden, so wird
dabei im namentlichen Sinne nicht die Cetanzahl, sondern der Cetan Index (CCI) berechnet.
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Die Berechnung des CCI fiir Destillate wurde mithilfe von ASTM D976-91 [208] bestimmt,
siehe Gl. A- 11. Eingangswerte der Berechnung sind die Dichte p und der mittlere Siedepunkt
T50.

CCI (=) = 454,74 — 1641,41 p + 774,74 p*> — 0,554 T50
+ 97,803 Log(T’50)?

GlL A-11

Die Vorhersage des unteren Heizwertes H,, wird mithilfe des Vorhersagemodells von Liu et

al. [209] in Abhéangigkeit der Massenanteile w; der enthaltenen Stoffgruppen bestimmt.

Hy, (M]/kg) = 2,18 wy, + 2,04 Wiy + 1,07 weye + 0,8 Wy, + 41,76 GL A- 12

Der Gefrierpunkts FZP wurde mithilfe der von Cookson et al. [205] entwickelten Methodik

iiber den Massenanteil an n-Alkanen w,, bestimmt.

FZP (°C) = 60,7 w,, — 62 Gl A-13
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B.  Anhang zu Kapitel 3

Bestimmung der Personalkosten

Zur Berechnung der Personalkosten wird der in Turton et al. [311] angegebene Ansatz
genutzt, der es ermoglicht aus der Anzahl der Bearbeitungsschritte des Prozesses die

benétigte Anzahl an Arbeitspldtzen Np zu bestimmen.

Np = /6,29 + 31,7P% + 0,23Ny; GL A- 14

Dabei ist P die Anzahl der Arbeitsschritte mit partikuldrem Feststoffen und Nyp ist die Zahl
der Anlagenkomponenten, die iiberwacht oder gesteuert werden miissen. Dazu zdhlen
Verdichter, Warmeiibertrager, Zusatzheizer, Reaktoren und Kolonnen.

Wird die Anlage ganzjahrig im Drei-Schicht-Betrieb betrieben, ergeben sich daraus 1095
Arbeitsschichten im Jahr. Im nichsten Schritt muss die Anzahl der Schichten, die ein Arbeiter
pro Jahr arbeitet, bestimmt werden. Diese ergibt sich nach Abzug von Wochenenden, Feier-,
Arbeitsunfihigkeits- und Urlaubstagen zu 212,7 [50]. Somit werden 5,15 Mitarbeiter pro
Arbeitsplatz benoétigt, um einen sauberen Betrieb der Anlage zu garantieren. Das
durchschnittliche jahrliche Brutto-Gehalt eines vollzeitbeschéftigten Arbeitnehmers in der
Chemieindustrie in Deutschland inklusive Lohnnebenkosten wird mit 77.592 € pro Jahr nach
Schemme [50] angenommen. sodass die Personalkosten Cp,, wie folgt berechnet werden
konnen:

Cper = 5,15 /6,29 + 31,7P2 + 0,23Nyp - 77.592€ GL A-15

Bestimmung des elektrischen Energiebedarfes fiir Kithlmittelbedarfe

Zur Bereitstellung der Kiihlmittelbedarf wurde der in Abbildung A-6 dargestellte
Kompressionskéltekreislauf implementiert. Als Kithlmittel wurde Propan gewd&hlt, welches
vom Kompressor C-1 auf 10 bar verdichtet wird. Der Kompressor weist den gleichen
mechanischen Wirkungsgrad wie die restlichen Kompressoren dieser Arbeit von 76 % auf.
Nachdem das Propan kondensiert ist, wird es je nach Kéltemittel auf 2 bar (Kéltemittel 1: -
25 °C), beziehungsweise 1,1 bar (Kaltemittel 2: -40 °C) entspannt. Im Warmetauscher EVAP
steht dann die Kiihlleistung bereit. Ein Design Spec regelt den Massenstrom, sodass die
jeweilige Kiihlleistung der Prozesse vorhanden ist. Im gezeigten Beispiel in Abbildung A-6
wird Kaltemittel 1 fiir die MtG-TUF Synthese mit Reformer produziert. Der elektrische
Energiebedarf ist gleich der Leistung des Kompressors.
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(o5}
{207
EVAP 032
O—=
Temperature (C
Q=15127 Q P ( )

D Pressure (bar)
Dq o4 D Vapor Fraction

Q=0 Q  Duty (kw)
()
10.0 W Power(kw)
[s2}ooo't

COND

Q=-20576

Abbildung A-6: Prozessfliefibild der implementierten Kompressionskéltemaschine. Im Verdampfer

(EVAP) wird die Kiihlleistung zur Verfiigung gestellt
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C.  Anhang zu Kapitel 4.1

Tabelle A-9 zeigt die Stromzusammensetzungen des Modells gemafy Abbildung 4-7. Der COs-
Einlass ist bei einer Temperatur von 34 °C mit Wasser geséttigt und ist bereits ein Ergebnis
des CO»-Trennungsmodells. Wie gewinscht, enthélt Strom (S3), der die Verbrennung
verlasst, nur COz und Wasser.

Tabelle A-9: Stromzusammensetzung des Oxyfuel-Modells aus Abbildung 4-7

Strom Substanz Zusammensetzung in
mol.-%
Biogas CH,4 0,600
CO; 0,400
O2 O; 1,000
COz COz 0,960
H,0 0,040
@ CO; 0,576
02 0,269
H,0 0,021
CH4 0,134
@ CO, 0,711
O: 0,000
H20 0,289
CH, 0,000
140

——Flue Gas
120

100

—=—Cooling water

80
60
40
20

Temperature / C

0 5 10 15 20 25
Heat Duty / KW

Abbildung A-7: Temperatur-Warmeleistungskurve des Rohrbiindelwidrmetauscher zur Trennung
von CO; und Wasser des Biogas-Oxyfuel-Prozesses
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D. Anhang zu Kapitel 4.2

Gegeniiber den Ergebnissen aus Kapitel 4.2, welche den Energiebedarf der DAC-Anlage
bezogen auf ein Kilogramm CO: angeben, wird im Folgenden zur Analyse des
Modellverhaltens des System fiir eine Grofle dargestellt. Dabei definiert die Grofie der
Windenergieanlage und die standortspezifischen Winddaten den moglichen Output der
Anlage.

Blackbox Modellierung Windenergieanlage, Elektrolyse und Methanolsynthese

Die Modellierung der Windenergieanlage erfolgt mithilfe der in Abbildung A-8 dargestellten
Kennlinie einer Vestas V164-8.0 [350]. Die WEA verfugt tiber eine Nennleistung von 8 MW
und hat eine Nabenhohe von 105 m. Die FEinschaltgeschwindigkeit betrdgt 4 m/s, die
Ausschaltgeschwindigkeit 25 m/s. Das Modell nutzt die Kennlinie, um die elektrische
Leistung Py, in Abhangigkeit der Windgeschwindigkeit vy ;4 zu berechnen.

10

8
= |
S 6
:
o4
o

2

0

0 5 10 15 20 25 30

| Vein =4 m/s | Vwina/ M/s

Abbildung A-8: Kennlinie der Windenergieanlage Vestas V164-8.0, nach Wind Turbine Models
[350].

Die Auslegung der Elektrolyse folgt nach Decker et al. [351]. Hierbei wird die Windleistung
auf zwei Elektolyseurmodule mit einen Nennleistung von 5 MW nach Tjarks [352] aufgeteilt,

welche die in Abbildung A-9 gezeigten Kennlinie vorweisen. Somit kann mithilfe von Gl. A-
16 die produzierte Wasserstoffmenge bestimmt werden.

b WEA)

PWEA"’“( 2 Gl A- 16

Mz = Hu,HZ
Die Modellierung der Methanol-Anlage wird auf den von Schemme [50] konzipierten Prozess
zuriickgegriffen, dessen Edukt-, Produkt- sowie Energiebedarf in Tabelle 3-7 aufgefihrt sind.
Die exotherme Reaktion der Methanolsynthese stellt Abwérme zur Verfiigung, die in Form
von Mitteldruckdampf (MD-Dampf) bei 175 °C und in Form von Niederdruckdampf (ND-
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Dampf) bei 125 °C abgegeben wird. Die Methanol-Anlage wird stationdr betrieben, die
eingehenden Massenstrome der Edukte H2 und CO2 miissen somit zeitlich konstant sein. Aus
dem eingehenden Hi-Massenstrom 71y, berechnet das Modell die Methanol-Produktion
Mpyeony und den CO2-Bedarf mp,, siehe Abbildung 4-13. Zudem werden der Strombedarf
Wermeon sowie die zur Verfiigung stehende Abwiarme Qyoy, die sich aus dem Nieder- und
dem Mitteldruckdampf zusammensetzt, berechnet.

0.75

Nel

0.65

0.55
0 1 2 3 4 5

Pwea / MW
Abbildung A-9: Kennlinie des PEM-Elektrolyseurs

Modellierung CO:- und Dampfspeicher

Im Folgenden wird das Teilmodell der CO:z- und Dampfspeicher vorgestellt. Da die
Methanolanlage kontinuierlich gefahren wird und somit ein konstanter COz-Bedarf mgp,
besteht, die CO2-Produktion der Adsorber Mgz proq aber periodisch ist, bedarf es eines CO»-

Speichers, der fur den benétigten Ausgleich sorgt. Die Bilanz des CO2-Speichers lautet:

dmeo,

— > > G].. 7_2
=m, — Meor-
It C02,prod coz

Aufierdem verfiigt die DAC-Anlage tber zwei Dampfspeicher, die in Abbildung A-10
dargestellt sind. Der Dampfspeicher bei 45,8 °C halt die notwendige Menge an Purge-Dampf
vor. Die Abwarme der MeOH-Synthese setzt sich aus ND- und MD-Dampf zusammen (Gl. 4-
49). In den Wirmespeicher bei 125 °C wird der ND-Dampf stets dann eingespeist, wenn der
Purge-Dampfspeicher vollstandig gefillt ist. Auflerdem werden bei 125 °C der MD-Dampf

und der zusitzliche Wiarmestrom AQ eingespeichert.

Qumeon = Onp + Qup Gl A- 17
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VPuTge QH
45,8°C
QND
125°C

Qup AQ
Abbildung A-10: Dampfspeicher der DAC-Anlage

Die benotigte Heizleistung Qp wird aus dem Speicher bei 125 °C bezogen und wird konstant
mit 6 MW angenommen. Das Volumen des Purge-Dampfspeichers bei 45,8 °C wird durch GL
4-50 beschrieben. Hierbei sind pp 100 mpar die Dichte von Dampf bei 100 mbar, Ahy, 190 mpar
die Verdampfungsenthalpie von Wasser bei 100 mbar und Qy, der Niederdruckdampf aus der
MeOH-Anlage. Die Grofle des Purge-Dampfspeichers wird so ausgelegt, dass dieser den
Adsorber genau einmal mit Dampf fillen kann. Der Dampfspeicher wird also aufgeladen,

SOlange V45,8 = Vfrei gﬂt'

dv, ) .
458 _ Qnp _ VPurge Gl. A- 18
dat PDp,100 mbar Ahv,loo mbar
Der Purge-Dampfstrom wird mit Gl. 4-51 und Atpyrge = 3,6 s berechnet, .
. Visg
v - : Gl A-19
Purge AtPurge
Der Warmespeicher bei 125 °C wird durch Gl. 4-54 beschrieben.
dH125 . . . .
dt =0Qnp + Qup +AQ — Qy Gl. A-20

Modellierung der Prozessschritte des DAC-Systems

Im Folgenden wird die mathematische Modellierung des DAC-Zyklus nach Abbildung 4-16
vorgestellt. Zunachst zeigt Gl. A- 21 die allgemeine Form der Energiebilanz der festen Phase
im Adsorber, aus der sich eine Differentialgleichung fiir die Temperatur herleiten lasst Gl. A-
22.
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dH dT.
fest fest . . . R

= Z mi G — = Qn £ Qwr — Qkonv. — Uk Gl. A-21

dt dt

fest
ar, 1 . : , .
fest
— = (QH 1 Qwr — Qkonw. — QK) Gl. A-22

dt  Yresem;

Hierbei sind Qy die Heizleistung, Qy; die Heiz- bzw. Kiihlleistung durch Wirmeintegration,
Qxony. die Kithlung durch Konvektion und Q die Kiihlleistung. Bei der festen Phase handelt
es sich um den Adsorbens und die adsorbierten Stoffe CO2 und H2O, siehe Gl. A- 23.

Z m; C; = Mags Caas T Mcoz Ccoz + Mu20,ad CHz0 Gl A-23
fest
Nachfolgend werden die einzelnen Prozessschritte mathematisch beschrieben.

Schritt 1: Adsorption

Wihrend der Adsorptionsphase wird Luft durch die Adsorbensschiittung gefiihrt, wobei CO2
adsorbiert wird. Die Bilanzgleichung fiir COz im Adsorber lautet:

dmco,

=1 — = 1. A-24
dt Mco2,ein — Mco2,aus = Tad Mads- G

Hierbei ist m¢p, die Masse an CO2 im Adsorber, 1,4 die Adsorptionsrate des Adsorbens fiir
COgz, myys die Masse an Adsorbens im Adsorptionsapparat und Mcpz ein Und Mepz gys die
ein- und austretenden CO,-Stréme. Die Sattigungsmasse an CO2 berechnet sich nach Gl. A-

25 aus, wobei My, die Molmasse von COz ist:

Mcoz,sat = Kcoz Mcoz Mads, Gl. A-25

Die Energiebilanz aus GI. A- 21 vereinfacht sich wéhrend der Adsorptionsphase zu Gl. A- 26.
Die feste Phase ist in diesem Fall lediglich der Adsorbens, der von der Endtemperatur des
letzten Zyklus — 60 °C, siehe Schritt (11) — von der Luft, die den Adsorber durchstréomt, auf
Umgebungstemperatur gekiihlt wird. Die Stoffe H20 und COz, die wihrend dieses Schritts
adsorbiert werden, haben bereits Umgebungstemperatur.

ATfest _ 1

— Gl. A-26
dt Mads Cads

Konv.

Der Konvektionswirmestrom Qgony., der den Adsorbens kiihlt, ist proportional zur Differenz

von Tfes und der Umgebungstemperatur Ty, siehe Gl. A- 27. Dieser Kithlungsvorgang findet
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w
m2K’
Dabei handelt es sich um einen Durchschnittswert fiir den Fall von erzwungener Strémung
bei Gasen und Dampfen [353].

nur statt, solange Tr.s; > Ty. Der Warmetibergangskoeffizient ist hierbei a,y,, = 66

QKonv. = Qerzw Apds (Tfest - TU) Gl A-27

Die Adsorptionsphase endet, sobald der Adsorbens mit CO: gesittigt ist, also mgp, =
Mcp2,sqt- Dann geht der Adsorber in den Prozessschritt (2) tiber.

Schritt 2: Drucksenkung (1) fiir Warmeintegration

Der Druck, auf den der Adsorber gesenkt wird, ist vom Standort des Adsorbers abhéngig und
entspricht dem Sattdampfdruck des verwendeten Wassers. Er betragt in Patagonien 0,16 bar
und in der Westsahara 0,29 bar. Die Druckanderungsarbeit, die in diesem Schritt bereitgestellt
werden muss, lasst sich nach Gl. A- 28 berechnen.

Woruck1 = Vrrei Ap, Gl A-28

Die Laufvariable bei diesem Schritt ist die bisher geleistete Arbeit der Vakuumpumpe Wy 4.
Bei At handelt es sich um die Zeitspanne, die seit dem Beginn von Schritt (2) vergangen ist.

Wyar = Pyar At Gl A-29

Zudem sind, wie auch in Schritt (1), Energiebilanzen zur Berechnung der Temperaturverlaufe
notig. Da nun CO; und H20 am Adsorbens gebunden sind, wird durch Ty, nicht lediglich
die Temperatur des Adsorbens beschrieben, sondern auch die Temperatur der adsorbierten
Stoffe CO2 und Wasser (Gl. 4-25).

ATfese 1

Gl A-30

- QKonv.
dt Myas Cads + Mcoz Ccoz + My20,ad CH20

Da der Adsorber nun von der Umgebung abgeschlossen ist, befindet sich in diesem
eingeschlossene Luft. Somit ist auch fiir die Temperatur der Luft eine Gleichung erforderlich
(Gl. 4-26).

dTpure 1
dt pLuft Vfrei CLuft

Q'me' Gl A-31

w

Der konvektive Warmestrom wird mit Gl. 4-27 berechnet, wobei ¢4 = 6 — % [353] einen

Durchschnittswert fiir natiirliche Konvektion bei Gasen und Luft darstellt.
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QKonv. = Qnar Aaas (Tfest - TLuft) Gl A-32

Sobald der erforderliche Druck erreicht wird, also Wyq, = Wpyycr 1, ist Schritt (2) beendet
und der Adsorber geht in Schritt (3) tiber.

Schritt 3: Vorheizen durch Wiarmeintegration

Der Wirmestrom Qy,; kommt aus einem benachbarten Adsorber in Form von Dampf, der im
vorliegenden Adsorber kondensiert und diesen dabei aufheizt:

ATyes 1

dt Mygs Cads T Mcoz Ccoz + Mu20,ad CHzo

(QWI - QKonv.) Gl A-33

Fir den Konvektionswirmestrom und die Temperatur der Luft gelten weiterhin die
Gleichungen Gl. A- 31 und Gl. A- 32, siehe Schritt (2). Auf die Berechnung von Qy; wird bei
der Beschreibung von Schritt (10) eingegangen, da Qy,; von der Temperatur im benachbarten
Adsorber abhingig ist, der sich in Schritt (10) befindet. Sobald Qy; = 0 ist, also der
benachbarte Adsorber keine Warme mehr abgibt, beginnt Schritt (4).

Schritt 4: Drucksenkung (2) auf 100 mbar

Die zu leistende Druckénderungsarbeit betragt:

Woruck,2 = Vrrei AD2- Gl. A- 34

Die bis zum betrachteten Zeitpunkt geleistete Arbeit Wy, 4, wird, analog zu Schritt (2), mit Gl.
A- 29 berechnet. Des Weiteren werden auch in diesem Schritt die Kithlung des Adsorbens
und das Aufheizen der Luft durch natiirliche Konvektion beriicksichtigt (Gl. A- 31 und GL A-
32). Sobald der Druck von 100 mbar erreicht wird, also Wy, = Wpyyck 2, ist der Schritt
beendet.

Schritt 5: Vorheizen (2) auf 60 °C

In diesem Schritt werden der Adsorbens und die adsorbierten Stoffe weiter auf 60 °C
aufgeheizt. Die Energiebilanz ist in Gl. A- 35 gegeben. Sobald Tf.s = 60 °C, ist Schritt (5)
beendet.

ATyese 1

dt Mygs Cads T Mco2 Ccoz + Mu20,ad CH20

(QH - QKonv_)- Gl. A-35
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Schritt 6: Pre-Purge

In diesem Schritt wird der Adsorber einmal mit Dampf bei 45,8 °C gefiillt. Der zeitliche Verlauf
des mit Dampf gefiillten Volumens V;, wird durch Gl. A- 36 beschrieben. Hierbei ist Vpurge
der Volumenstrom des Purge-Dampfes, vergleiche Gl. A- 19.

=2 = Vourge Gl. A- 36

Sobald V, dem freien Volumen des Adsorbers Vf,.; entspricht, also der Adsorber mit Dampf
gefiillt wurde, geht der Adsorber in Schritt (7) iiber.

Schritt 7: Heizen auf 110 °C

Der Adsorber wird auf die Desorptionstemperatur von 110 °C geheizt. Der Verlauf der
Temperatur lasst sich erneut mit Gl. A- 35 bestimmen. Der Konvektionswarmestrom
zwischen fester Phase und dem Dampf im Adsorber wird mit Gl. A- 37 berechnet.

QKonv. = Anat Aaas (Tfest - TDampf) Gl A-37

Der Verlauf der Temperatur des Dampfes, der sich im Adsorber befindet, wird mit Gl. A- 38
berechnet. Hierbei ist pp 100 mpqar die Dichte von Dampf bei 100 mbar. Nach Erreichen der

Desorptionstemperatur, also Tr.s; = 110 °C, ist Schritt (7) beendet.

ATpamps 1 .
ampf _ Oxon. Gl A-38

dt PDp,100 mbar Vfrei CDampf

Schritt 8: Desorption

In diesem Schritt desorbieren die Stoffe CO2 und Hz0. Die geforderte Desorptionsenthalpie
Hpes,ger (Gl A- 39) wird iber die Heizleistung Qy bereitgestellt (Gl. A- 40). Sobald die
benétigte Desorptionswarme eingespeist wurde, also Hpes = Hpegger, gilz ist der
Desorptionsvorgang abgeschlossen und der Adsorber geht in den Prozessschritt (9) iiber. Bei
Ahpes coz und Ahpeg 2o handelt es sich um die spezifischen Desorptionsenthalpien von CO2
beziehungsweise H20, deren Werte der Literatur entnommen sind (siehe Tabelle 4-7).
Weiterhin werden in diesem Schritt die Temperaturen der festen Phase und des Dampfes
mitberechnet.

Hpes,ger = Mco2 Ahpescoz + Muz0,aa ARpesuzo Gl. A-39
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dHDes
dt

= QH Gl. A- 40

Schritt 9: Purge

Die desorbierten Stoffe CO2 und H20 werden aus dem Adsorber herausgespiilt. Hierzu wird,
wie in Schritt (6), Dampf als Purge-Gas verwendet. Die Massenbilanz von CO2 im Adsorber
ist:

dmco,

dt —Bco2 VPurge = —Mcozprod- Gl. A- 41

Hierbei sind f¢q, die Massenkonzentration von COz im Adsorber (Gl. A- 42) und Moz proa
der produzierte CO2-Strom, der den Adsorber verldsst und in den CO2-Speicher eingespeist
wird. Nachdem das CO vollstindig aus dem Adsorber herausgespiilt wurde, also mgp, = 0,
ist der Purge-Schritt beendet.

m
Boz = —22% Gl A- 42

Vfrei

Schritt 10: Kithlen durch Wirmeintegration

In den Adsorber wird Wasser bei einer bestimmten Siedetemperatur T eingespritzt, das
verdampft und so den Adsorber kiihlt. Die Energiebilanz um die feste Phase, die nur noch aus
dem Adsorbens besteht, lisst sich umformen zu:

dTfese 1

_ Gl. A-43
dt Mygs Caas

QWI'

Der Wirmestrom der Warmeintegration Qyy; lasst sich mit Gl. A- 44 berechnen. Damit das
eingespritzte Wasser verdampft, muss zundchst die Warme vom Adsorbens zum Wasser

ibertragen werden. Dies geschieht durch Konvektion. Bei ay,o = 475 % handelt es sich

um einen durchschnittlichen Wéarmetibergangskoeffizienten fiir ruhendes Wasser [353].
QWI = Apz0 Awi (Tfest - Ts) Gl A-44

Die fiir Qy; relevante Fliche Ay, ist die Grundfliche des zylindrischen Adsorbers (GL. A- 45),
da das Wasser von oben herab auf die Schiittung gegeben wird.

7 D?
Ay, ZT

Gl A-45
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Schritt 11: Kiihlen (2) auf 60 °C

Im letzten Schritt wird der Adsorbens auf 60 °C gekiihlt (Gl. A- 46). Sobald T, diese

Temperatur erreicht, ist der Prozesszyklus beendet und der Adsorber geht wieder in Schritt

(1) uber.

ATfese 1

_ Gl. A- 46
dt Mygs Cads

QKiihl

Dynamisches Modellverhalten

Abbildung A-11 zeigt das Durchlaufen der Prozessschritte eines Adsorbers und die beiden
von den Prozessschritten abhiangigen Grofien CO2-Masse im Adsorber und der Temperatur
der festen Phase Ty, In der Adsorptionsphase steigt mc(, linear an, bis der Adsorbens mit
CO; gesittigt ist. Die Adsorptionsphase ist mit 2,1 h der zeitintensivste Prozessschritt. Auf
die Adsorptionsphase folgen die Prozessschritte, die die Desorption des CO2 durch Druck-
und Temperaturwechsel bewirken. Im Purge-Schritt wird das desorbierte CO; schliefilich mit
Dampf aus dem Adsorber gespiilt, sodass m¢p, auf Null fallt. Der Temperaturverlauf zeigt,
wie die Temperatur wihrend der Adsorptionsphase dem Wert der Umgebungstemperatur in
der Westsahara von ca. 300 K gleicht. Die erste Temperaturerh6hung auf ca. 326 K erfolgt
durch den Schritt Vorheizen durch Waérmeintegration (Schritt 3). Weitere
Temperaturerhchungen sind die Folge der Schritte Vorheizen auf 60 °C (Schritt 5) und Heizen
auf 110 °C (Schritt 7). Die Desorptionsphase findet bei einer konstanten Temperatur von
110 °C bzw. 383,15 K statt. Anschlieflend finden die Schritte Kithlen durch Warmeintegration
(Schritt 10) und Kiihlen auf 60 °C (Schritt 11) statt.
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Durchlaufen der Prozessschritte (Adsorber I)
Kihlen (2) T T T

Kiihlen (WI) [~

Purge -

Desorption [~

Heizen auf 110 °C -
Pre-Purge —

Vorheizen (2) - Ende dgs . /

Druck senken (2) Adsorptionsschritts

Vorheizen (WI) -
Druck senken (1) -
1 1 1 1

Adsorption
0 05 1 1.5 2 \:/
1
1
1
¥

Beginn des nachsten
Adsorberzyklus

~

N
S
w
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T

300 1 L L L
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tihl
Abbildung A-11: Ablauf der Prozessschritte im Adsorber und deren Einfluss auf die Masse CO; im

Adsorber und dessen Temperatur fiir den Standort West-Sahara.
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Parametervariation COz-Aufnahmekapazitit xco:

Abbildung A-12 zeigt eine Parametervariation der DAC-Modells am Standort West-Sahara.
Gegeniiber dem Basisfall mit einer COz-Aufnahmekapazitit von 0,955 molcoz/kg [284]
wurden nun zwei weitere Werte aus Choi et al. [289] (kcp, = 0,33 molcp,/kg) und Gebald
et al. [283] (k¢cop, = 1,65 molcp,/kg) verwendet. Da bei einem geringeren k¢, bei gleicher
Adsorbermenge eine geringere COz-Menge gebunden wird, muss der Zyklus haufiger
durchlaufen werden. Dies resultiert im gezeigten Fall in einer Erhohung des Heizbedarfes
Y'Qneqr und der Desorptionswirme Y.Qpes der kleineren gegentiber der grofieren Kapazitit
um 7,0 MJ/kgcoz, beziehungsweise 3,6 MJ/kgcoz2. Somit weist die Aufnahmekapazitit
ebenfalls einen signifikanten Einfluss auf den thermischen Abscheideaufwand auf.

‘ - = XQsinks Qk(1) — Qmeon ‘
200 Aecoz,th = llil MJ/kgco2 200 Aecoz,th = 2.5 M] /kgco:
180 _— \ 180
160 160
Eg ) oo 20pes___ 1‘2‘3 . § 29
W
g 100 ﬁ}}k\f’/ £ 100 L%f’
F 80 L7 F 8o \/
60 " 60 !
40 r” 40 !
20 20
0 0
0 5 10 15 0 5 10 15
AQ / MI/Kgeop West.Salara AQ / MI/kgeog
T,=264°C
Kk = 0.33 molcpy/kg |e=27.3% k = 1.65 molcp,/kg
Muy,0,ads = 06@
Yco,

Abbildung A-12: Parametervariation des DAC-Modells am Standort West-Sahara mit gegeniiber dem
Basisfall (x=0,955 molcoz/kg) abweichenden CO:-Aufnahmekapazititen aus der
Literatur [283, 289]
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E. Anhang zu Kapitel 5.1

Bestimmung der Wirmetauscherfliche mithilfe des AspenEnergy Analyzers

Die Anzahl der benétigten Warmetauscher der vorgestellten Prozesssimulationen dieser
Arbeit wird mithilfe des AspenEnergy Analyzers bestimmt. Das Vorgehen wird im Folgenden
anhand des Beispiels der MtG-TUF Synthese ohne Reformer dargestellt. Das Ergebnis der
Analyse ist die Anzahl an Wéirmetauschern mit der jeweiligen auszutauschenden
Wirmestromen Q. Mithilfe von Gl. 3-1 und der in Kapitel 3.3.2 vorgestellten Methodik kann
die Warmeiibertragungsfliche A bestimmt werden. Diese ist zusammen mit dem
Betriebsdruck ausschlaggebend fiir die Investitionskosten des Warmetauschers. Abbildung A-
13 zeigt das Vorgehen. Die Simulation liefert die in Rot abgebildeten heiflen (engl. hot streams)
und in Blau eingezeichneten kalten (engl. cold streams) Prozessstrome mit den jeweiligen
Temperaturniveaus. Diese werden zunachst nach der in Kapitel 3.3.2 vorgestellten Methodik
mit den in Abbildung A-13 in Weif} eingezeichneten, internen Warmetauschern verschaltet.
Im Anschluss werden zusétzliche Kithl- und Heizbedarfe mit den kalten (engl. cold utilities)
und heiflen Betriebsmitteln (engl. hot utilities) auf die vorgeschriebene Temperatur gebracht.
Im Beispiel in Abbildung A-13 werden Hochdruckdampfproduktion (engl. HP Steam
Generation), Kihlluft (engl. Air), Kihlwasser (engl. Cooling water), Kaltemittel 1 (engl.
Refrigerant 1), sowie Mittel- (engl. MP Steam) und Niederdruckdampfproduktion (engl. LP
Steam) benétigt. Die vollstandige Liste der Betriebsmittel ist in Tabelle 3-1 angegeben. Das
Ergebnis der Warmetauscherauslegung ist die in Tabelle A-10 angegebene Auflistung der
bendtigten Wirmetauscher mit den Wirmestromen  und der logarithmische
Temperaturdifferenz Af6. Zusammen mit der aus der Simulation bekannten
Aggregatszustainden der heifflen und kalten Stréme zur Bestimmung des
Wairmeiibergangskoeffizienten kann somit die Warmeiibertragungsfliche A nach Gl 3-1
berechnet werden. Das Ergebnis fiir die angegebenen Warmetauscher ist in der Auflistung
der Investitionskosten der MtG-TUF Synthese ohne Reformer in Tabelle A-24 aufgetragen.
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Abbildung A-13: Wiarmetauscherauslegung im AspenEnergy Analyzer am Besipiel der MtG-TUF
Synthese ohne Reformer

Tabelle A-10: Ergebnis des in Abbildung A-13 abgebildeten Warmetauschernetzwerkes

Heat Exchanger Load (Q) A6 Hot T in HotTout Cold Tin Cold T out
kW K °C °C °C °C
E-101 31.371 24 125 123 100 100
E-102 11.791 42 25 10 -25 -24
E-103 2.201 50 100 75 35 39
E-104 35.113 50 300 300 249 250
E-105 58.119 68 300 170 93 240
E-106 6.829 45 170 153 102 130
E-107 5.003 23 69 68 26 58
E-108 18.588 40 153 105 58 119
E-109 42.706 55 175 174 119 120
E-110 9.527 44 105 98 10 87
E-111 17.661 40 98 86 10 80
E-112 57.002 32 86 35 21 25
E-113 15.111 33 68 64 31 34
E-114 7.572 19 64 40 30 31
E-115 3.095 14 40 30 21 21
E-116 1.570 14 38 32 21 21
E-117 2.834 20 81 40 34 35
E-118 435 10 40 25 21 21
E-119 7.861 9 35 25 20 21
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Tabelle A-11: MtG-TUF Reaktorzusammensetzung nach Stahlschmidt [141]

Summen-

Summen-

Name formel Gew.-% Name formel Gew.-%
Wasserstoff H, 0,64 5-Methyl-t-Hexen C7Hig 0,14
Wasser H,O 12,19 Toluol C7Hsg 0,21
Kohlenstoffmonoxid CO 2,78 1t,3-Dimethylcyclopentan C7Hi4 0,12
Kohlendioxid CO; 1,83 n-Octan CsHis 0,03
Stickstoff N» 2,54 2,2,4-Trimethylpentan CsHis 0,07
Dimethylether C,HsO 5,54 2,3-Dimethylhexan CsHis 0,09
Methanol CH,O 5,02 2-Methylheptan CgHis 0,07
Butanol CH10 0,01 3-Methylheptan CsHis 0,11
Ethyl-t-Butylether CeH14O 0,03 4-Methylheptan CsHis 0,06
Methan CHa4 21,29 t-Octen CsHie 0,02
Ethan CoHs 4,13 Ethylbenzol CsHio 0,06
Ethen CoHy 0,82 1,3-Dimethylbenzol CsH10 0,39
Propan CsHs 16,25 1,4-Dimethylbenzol CsHio 0,19
Propen CsHg 1,09 1,2-Dimethylbenzol CsHio 0,17
1c,2t,4-Trimethyl- 0,21
n-Butan CqHio 3,7 cyclopentan CsHie
i-Butan C4Hio 9,7 n-Nonan CoHzo 0,0002
t-Buten C4Hs 0,33 2,3,4-Trimethylhexan CoHyo 0,09
1-Buten C4Hg 0,12 4,4-Dimethylheptan CoHzo 0,03
i-Buten C4Hs 0,37 4-Methyloctan CoHyo 0,09
n-Pentan CsHiz 0,46 2,3,3-Trimethylhexen CoHis 0,04
i-Pentan CsHiz 4,25 1,3-Methylethylbenzol CoHiz 0,18
2-Methylbuten CsHio 0,11 1 ,4-Methylethylbenzol CoH12 0,09
n-Hexan CsHia 0,05 1,3,5-Trimethylbenzol CoH12 0,03
2.3-Dimethylbutan CeHis 0,1 1,2,4-Trimethylbenzol CoHj, 0,92
2-Methylpentan CeHia 0,59 1,1,3-Trimethylcyclohexan CoHig 0,21
3-Methylpentan CeHis 0,34 n-Decan Ci10Hazz 0,0025
2-Methylpenten CeHiz 0,07 4-Methylnonan CioHzo 0,09
Benzol CsHs 0,02 1,2,4,5-Tetramethylbenzol CioHig 0,9
Methylcyclopentan CeHiz 0,11 1,2,3,5-Tetramethylbenzol CioHi4 0,17
n-Heptan C7Hie 0,02 1,4-Methyl-t-Butylbenzol  Cy11Hie 0,01
2,3-Dimethylpentan C7His 0,05 n-Dodecan C12Hae 0
2-Methylhexan C7Hie 0,26 1,4-Ethyl-t-Butylbenzol Ci2His 0,03
3-Methylhexan C7Hie 0,35 n-Tridecan C13Hazs 0,0002
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Auslegung der Reformer-Einheit

Reformer ermoglichen grundsitzlich, Kohlenwasserstoffe in Synthesegas (Hz + CO)
umzuwandeln. Dabei laufen in einem Reformer verschiedene Reaktionen und
Nebenreaktionen zeitgleich ab, wobei die Dampfreformierung und die partielle Oxidation die
grofite Rolle spielen. [354]

Bei der Dampfreformierung werden Kohlenwasserstoffe unter Zugabe von Wasserdampf in
Kohlenmonoxid und Wasserstoff umgesetzt, siehe Gl. A- 47. Dabei handelt es sich um eine
stark endotherme Reaktion, die, mit der Ausnahme von Methan (n = 1), bei den fiir Reformer
iiblichen Betriebstemperaturen von tiber 500 °C als irreversibel betrachtet werden kann. [354]

CnH2n+2+n'H20—>n'C0+(ZTl+1)'H2 GIA' 47

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

n
CnH2n+2+§'02—>Tl'C0+(Tl+1)'H2 GIA'48

Wird dabei die Zufuhr des Sauerstoffs reguliert, kann so auch das Reaktionsmaf der partiellen
Oxidation eingestellt werden. Dementsprechend kann, wenn beide Reaktionen gleichzeitig
durchgefithrt werden, die benétigte Reaktionswirme fiir die Dampfreformierung iiber die
partielle Oxidation bereitgestellt werden. So kann ein Reformer durch die Sauerstoffzufuhr in
der Gesamtbilanz endotherm, exotherm oder autotherm betrieben werden. [354]

Der Reformer wird in dieser Arbeit autotherm betrieben und eingesetzt, um die nicht
nutzbaren leichten Gase der MtG-Synthesen in Synthesegas umzuwandeln und so zu
recyceln. Der entsprechende Ausschnitt des Fliebilds der Simulation ist jeweils in grauen
Késten in Abbildung 5-1 und Abbildung 5-3 dargestellt. Die vorliegenden Gasstréme aus den
Destillationskolonnen und Phasentrennern werden unter Beimischung von Wasser
zusammengefithrt. Dabei wird die zugefithrte Menge des Wassers iiber ein Design Spec
automatisch so eingestellt, dass nach der Mischung ein H20/C-Verhiltnis von 0,6 vorliegt.
Der Feedstrom wird mit der Abwéarme des Produktstroms aufgeheizt und in den Reformer
geleitet. Der Reformer wird als Gleichgewichtsreaktor modelliert, bei welchem die Produkte
Wasser, Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid und Methan zugelassen werden.
Aufgrund der hohen Betriebstemperatur von 900 °C, der kurzen Verweilzeit und der
Gasphasenreaktion kann die Kinetik vernachléssigt [50] und die Produktzusammensetzung
iiber die Minimierung der Gibbs Energie bestimmt werden. Die Sauerstoffzugabe wird tiber
ein Design Spec automatisch so geregelt, dass sich das Gleichgewicht zwischen
Dampfreformierung und partieller Oxidation einstellt und somit der autotherme Betrieb
erreicht wird. Das entstandene Synthesegas wird abgekithlt und auf den Methanol-
Synthesedruck komprimiert.
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Tabelle A-12:Reaktor Eingangs- und Ausgangszusammensetzung der MtG-NREL Synthese nach Tan
et al. [129, p. 110] (Reaktor Eingang: Stream 1485, Reaktor Ausgang: Stream 1471)

Reaktor Eingang Reaktor Ausgang
Name Summenformel Gew.-% Gew.-%
Wasserstoff H; 0,002 0,000
Wasser H,O 0,018 0,089
Methan CH4 0,096 0,098
Ethan C2He 0,020 0,021
Ethen C2Hy 0,014 0,014
Propan CsHs 0,063 0,065
Propen CsHg 0,001 0,001
I-Butane C4Hio 0,285 0,289
N-Butane C4Hio 0,003 0,003
Isobuten C4Hs 0,005 0,005
1-Buten C4Hg 0,002 0,002
Pentane CsHiz 0,013 0,016
Pentene CsHio 0,009 0,011
Hexane CeHia 0,008 0,013
Hexene CeHiz 0,002 0,003
Benzol C¢Hs 0,000 0,000
Heptane C7Hie 0,002 0,007
Isoheptan C7Hi¢ 0,001 0,003
Trimethylbutan C7Hie 0,023 0,049
Heptene C7Hia 0,002 0,007
Trimethylbuten C7/Hiq 0,003 0,005
Octane CsHis 0,010 0,050
Octenes CsHie 0,001 0,002
N-Nonane CyHao 0,000 0,001
N-Nonene CoHis 0,000 0,000
Methanol CH4O 0,027 0,000
Dimethylether C;HsO 0,390 0,247
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Tabelle A-13:Massen- und Kohlenstoftbilanz der MtG-NREL-Synthese

Massenbilanz Kohlenstoffbilanz
Strom
Mit Reformer Ohne Reformer Mit Reformer Ohne Reformer
Methanol 150.000 150.000 56.227 56.227
£ = O 5.467 0 0 0
__g ab
824 Wasserdampf 3.456 0 0 0
H; 1.324 1.226 0 0
o Benzin 65.144 60.359 54.844 50.815
iz
2% Wasser 91.610 80.161 0 0
=
A Purge 1 + 2 3.605 10.889 1.308 5.347

Tabelle A-14:Zahlenwerte der in Abbildung 5-6 angegebenen Energie- und Methanol Bedarfe der
MtG-Synthesen

MtG-TUF MtG-TUF MtG-NREL MtG-NREL
Einheit (w/ Reformer) (w/o Reformer) (w/ Reformer) (w/o Reformer)
Electricity 0,974 0,447 0,798 0,506
LP Steam 1,640 1,905 -0,425 0,000
MP Steam -0,263 0,461 -0,425 -0,244
MJ/Ipe

HP Steam 0,000 0,000 0,000 0,000
Purge -1,260 -12,199 -0,312 -4,020
Hydrogen 0,000 0,000 1,970 1,970
Methanol- kguethancl/ 2,456 2,976 2303 2,485
bedarf kgprodukt
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F.  Anhang zu Kapitel 5.2
Auslegung des MtO Reaktors

Die Produktverteilung der Alkensynthese wurde ausgehend von der aus Wang und Wei [151]
in Abbildung A-14 dargestellten Verteilung der Kohlenwasserstoff-Produkte von ZSM-5
ermittelt. Die dargestellte Verteilung stellt die Grundlage der entstehenden
Kohlenwasserstoffe dar und wurde bei 400 °C, 1,1 bar, einer WHSV von 1,1 h'! und einem
Methanolpartialdruck von 0,136 bar experimentell ermittelt. Der Methanolumsatz liegt dabei
bei 99 Gew.-%. Der eingesetzte ZSM-5 Katalysator weist mit einem SiO2/Al203 Verhaltnis von
500 eine sehr geringe Dichte von Brensted Zentren auf. Dies zeigt sich in den geringen
Produktanteilen von Ethen und Aromaten.

45
40
35
30
25
20
15
10

T m K

C1 C2 c3 C4 C5 Cé+ Ar  Alkanes
Abbildung A-14: Kohlenstoffproduktverteilung nach Wang und Wei [151]

Carbon distribution/ wt %

Zusétzlich zu der dargestellten Verteilung wurden noch zwei weitere Einflussfaktoren auf die
MtO-Synthese beriicksichtigt, welche nicht in der Verteilung von Wang und Wei [151]
aufgefithrt sind. Erstens lagert sich wihrend der Reaktion ein Teil des in Methanol
gespeicherten Kohlenstoffes auf der duleren und inneren Oberfldche des Katalysators ab,
wodurch dieser deaktiviert wird. Aus Milller et al. [122] geht der Anteil dieser Ablagerungen
beziiglich der C-Bilanz mit ca. 1 Gew.-% hervor. Zweitens wurde nach Birke und Bach [153]
die Anteile an Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Oxygenaten wie Aceton, Formaldehyd,
Butanon, etc. entnommen. Diese entsprechen insgesamt etwa 0,35 Gew.-%. Somit konnte
durch diese Beriicksichtigungen eine aus 30 Komponenten bestehende Produktverteilung
ermittelt werden, welche Tabelle A-15 zeigt. Diese wird mithilfe eines R-Yield Reaktors in
AspenPlus implementiert. Der Vergleich der eintretenden und austretenden Strome zeigt,
dass die Atombilanz von Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff mit + 0,15 % nahezu
ausgeglichen ist. Diese wurde erreicht, in dem der in Bach et al. [152] beschrieben Aufbau
eines mehrstufigen Quenchreaktors im Rahmen eines grof3technischen MtP-Prozesses unter
Verwendung von ZSM-5 als Katalysator verwendet wurde, welcher in im Prozessflief3bild der
Alken-Synthese in Abbildung 5-10 dargestellt ist. Der Reaktor besteht im Inneren aus sechs
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Festbetten, die jeweils seitlich mit gasformigen Methanol bzw. DME beaufschlagt werden.
Zusétzlich werden auch fliissige Strome an Wasser seitlich eingespeist, welche die adiabate
Temperaturerhéhung durch ihre Verdampfung, maflgebend kontrollieren. Die Hoéhe der
Festbetten und die seitlichen Massenstrome an DME/MeOH nehmen von oben nach unten
hin zu. Somit ergibt sich ein selbstkiihlender Reaktor, dessen maximale Temperaturdifferenz
zwischen Ein- und Ausgang weniger als 15 °C betragt [152]. Auf Grundlage dieses
Reaktorkonzeptes wird in dieser Arbeit ein Teil des Reaktorproduktes als Recyclestrom
wieder in den Reaktor zuriickgefithrt, sieche Abbildung 5-10. Dieser Strom wird so grof}
gewahlt, dass der in Wang und Wei [151] angegebene Methanolpartialdruck nicht
iiberschritten wird. Zudem wird dem Reaktor so viel fliissiges Wasser zugefithrt, dass die
entstehende Reaktionswirme der exothermen MtO-Reaktion durch die Verdampfung des

Wassers aufgenommen wird und somit ein insgesamt adiabater Reaktor vorliegt.

Tabelle A-15:Produktzusammensetzung der implementierten Reaktoren der MtK Synthese

MtO MtA C3-Oligo C4+0ligo Hydrierung
Gew.-% Gew.-% Gew.-% Gew.-% Gew.-%
Wasserstoff 0,01% 1,63% 0,00% 0,00% 24,51%
Wasser 61,19% 46,63% 0,00% 0,08% 0,00%
Methanol 0,14% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
CO 0,10% 0,79% 0,24% 0,00% 0,00%
Methan 0,11% 1,65% 0,37% 0,00% 0,00%
Ethen 0,93% 0,60% 2,28% 0,00% 0,00%
Ethan 0,01% 1,32% 1,24% 0,00% 0,00%
Propen 16,16% 0,50% 16,50% 0,63% 0,00%
Propan 0,15% 1,10% 0,66% 0,04% 0,00%
DME 0,11% 0,44% 0,00% 0,00% 0,00%
Buten 9,51% 0,25% 0,00% 2,06% 0,00%
Butan 0,48% 0,55% 0,00% 4,42% 0,02%
Penten 5,04% 0,08% 0,18% 1,38% 0,00%
Pentan 0,50% 0,10% 0,00% 7,53% 0,01%
Aceton 0,03% 0,44% 0,00% 0,00% 0,00%
Hexen 2,65% 0,04% 40,13% 0,86% 0,00%
Hexan 0,66% 0,13% 0,06% 6,78% 0,36%
Butanon 0,03% 0,44% 0,00% 0,00% 0,01%
Benzol 0,11% 1,56% 0,00% 0,00% 0,00%
Hepten 0,32% 0,00% 0,67% 2,00% 0,00%
Heptan 0,68% 0,14% 0,00% 0,02% 0,32%
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Toluol
Octan
Octen

Xylol
Nonen
Nonan
Mesitylen
Decen
Decan
C10-Aromate
Durol
Undecen
Undecan
C11- Aromate
Dodecen
Dodecan
Tridecen
Tridecan
Tetradecen
Tetradecan
Pentadecen
Pentadecan
Hexadecen
Hexadecan
Heptadecen
Heptadecan
Octadecem
Octadecan
Nonadecen
Nonadecan
Eicosen
Eicosan
Ruf3 Oligo
Ruffl MtO

0,09%
0,31%
0,27%
0,27%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,10%

8,51%
0,06%
0,00%
16,66%
0,00%
0,00%
9,77%
0,00%
0,00%
4,13%
1,77%
0,00%
0,00%
0,70%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%

0,00%
0,00%
0,47%
0,00%
15,18%
0,00%
0,00%
0,69%
0,00%
0,00%
0,00%
0,57%
0,00%
0,00%
8,96%
0,00%
0,87%
0,00%
0,45%
0,00%
5,11%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
2,37%
0,00%
0,00%
0,00%
2,30%
0,00%
0,70%
0,00%

0,00%
0,00%
29,52%
0,00%
17,25%
0,00%
0,00%
3,18%
0,00%
0,00%
0,00%
2,54%
0,00%
0,00%
10,88%
0,00%
3,42%
0,00%
1,27%
0,00%
0,44%
0,00%
3,79%
0,00%
0,69%
0,00%
0,33%
0,00%
0,10%
0,00%
0,04%
0,00%
0,73%
0,00%

0,00%
1,25%
0,00%
0,00%
0,00%
24,58%
0,00%
0,00%
4,43%
0,00%
0,00%
0,00%
3,75%
0,00%
0,00%
22,80%
0,00%
5,18%
0,00%
2,05%
0,00%
5,74%
0,00%
4,71%
0,00%
0,01%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
0,00%
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Auslegung des C3-Oligomerisierungsreaktors

Die Produktverteilung der Alkensynthese wurde auf Basis von Page et al. [161] entwickelt,
welche in Abbildung A-15 in Gelb dargestellt ist und eine experimentelles Ergebnis einer
Reaktion von Propen iiber HZSM-23 Katalysator bei 205 °C und 37 bar widerspiegelt. HZSM-
23 besteht dabei, wie der in Kapitel 2.3.1 vorgestellte ZSM-22 Katalysator, aus parallel
laufenden Kanélen mit zehn Siliziumatomen, welchen den Ablauf des Aromatenzyklus
unterdriicken. Gegeniiber der Verteilung aus Page et al. [161] besteht die Cs-Fraktion der Cs-
Oligomeriserung dieser Arbeit nur zu etwa 90 Gew.-% aus Propen und zusatzlich werden
Hexen-reiche Recyclestrome in den Reaktor zuriickgefiithrt, um den Anteil an C9+ Fraktion
zu erhohen, siehe Abbildung 5-11. Daher wurde die Produktverteilung von Page et al. [161]
angepasst, sowie zusatzlich Cracking nach Mathys et al. [355] beriicksichtigt. Das Ergebnis
ist die in Blau aufgetragenen Produktverteilung in Abbildung A-15 dessen genaue
Zahlenwerte auch in Tabelle A-15 in Spalte ,,C3-Oligo“ aufgetragen sind. Innerhalb der
Berechnung wurde angenommen, dass Hexen als Zwischenprodukt immer im Kreis zirkuliert
wird. Diese wird zu gleichen Mengen aus frischem Propen gebildet und reagiert dann weiter
zu hoheren Alkenen. Durch die Ruckfilhrung an Hexen ist der Anteil an Propen im
Reaktorfeed geringer als in der urspriinglichen Verteilung von Page et al. [161]. Somit ist der
Anteil an Propen auf im Reaktorprodukt in der angepassten Produktverteilung gegeniiber der
urspriinglichen Verteilung nach Page et al. [161] in Abbildung A-15 geringer und der Hexen-
Anteil erhoht. Zusétzlich wurde Cracking der riickgefithrten Alkene beriicksichtigt, indem
die Cracking-Rate aus Mathys et al. [355] miteingerechnet wurde. Hierdurch entstehen die in
Abbildung A-15 gezeigten Anteil an C7, Cs, Cio, Ci1, Ci3 und Cis Fraktionen im
Reaktorprodukt. Die Reaktionsbedingungen in Mathys et al. [355] sind dabei dhnlich wie in
Page et al. [161]. Das zu 5 Gew.-% in der Cs-Fraktion enthaltenen Ethen wird als inert
betrachtet, da dieses sich nach Page et al. [161] bei moderaten Temperaturen und hohen
Driicken passiv verhalt.

45 ! ! ! ! ! !
40 C3 Oligo (Page et al.)

35 ® C3 Oligo (with recyle) —
30
25
20 +
15 +
10 +

Carbon distribution / wt %

5 i I
O - - — - lJJ -—
C3 C5 C6 Cr C8 C9 C10 C11 C12 C13 C14 C15 C18 C20+Coke

Abbildung A-15: Vergleich des C3-Oligomeriserungsproduktes nach Page et al. [161] zum angepassten
Reaktorprodukt, welches den Recyclestrom und Cracking beriicksichtigt.
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Auslegung des Cs4-Oligomerisierungsreaktors

Die Prozessmodellierung der C4-Oligomersierung ist aus dem Patent von Kuechler et al. [162]
entnommen, welches eine Oligomerisierung eines Alkengemisches zur Herstellung von
Flugtreibstoff beschreibt. Die im Patent beschriebene Ausgangszusammensetzung und die
Produktverteilung der C4-Fraktion der in dieser Arbeit implementierten MtO-Synthese sind
dabei in Abbildung A-16 gegeniibergestellt. Der Vergleich zeigt, dass die Edukt
Zusammensetzung des beschriebenen Oligomerisierungsprozesses aus Kuechler et al. [162]
gut mit der Produktzusammensetzung der Cs-Fraktion des MtO Prozesses (vergleiche
Abbildung  5-10) ibereinstimmen. Folglich kann die Produktverteilung des
Oligomeriserungsreaktors der Literaturquelle in die Prozesssimulation dieser Arbeit
implementiert werden.

70 T T T T
B MtO C4-Fraction
X 60 B Educt Kuechler et al. —
E
- 50
c
ie]
5 40
el
@
2 30
S 20
2
i h
0 - | | i ||
' SR T TR S S S S S N N
I I A N N T A
Q&OQ Q@Q %&’bb X P & SRS Qg,Q Q@Q o ¢

Abbildung A-16: Vergleich des Cs-Oligomeriserungsproduktes nach Page et al. [161] zum
angepassten Reaktorprodukt, welches den Recyclestrom wund Cracking
beriicksichtig

Die Gewichtsverteilung der implementierten R-Yield Verteilung des Reaktors ist in Abbildung
A-17 dargestellt. Zu erkennen ist der charakteristische Peak bei der Kohlenstoffkettenlange
zwolf, der aus der zweifachen Verkettung des in groflen Mengen im Edukt enthaltenen Butens
resultiert. Die genaue Produktverteilung der einzelnen Komponenten ist in Tabelle A-15
aufgelistet.
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Abbildung A-17: Gewichtsverteilung des implementierten Cs-Oligmerisierungsreaktors.
Produktverteilung stammt aus Kuechler et al. [162]

Weight Distribution / wt %

Auslegung des Aromaten-Synthese-Reaktors

Die Produktverteilung des MtA-Reaktors beruht auf dem Patent von Ou et al. [164]. Im darin
beschreiben Prozess wird Methanol bei 450 °C und 1 bar iiber einen mit 1 Gew.-% Nickel
versetzten ZSM-5 Katalysator zu einer aromatenreichen Kohlenwasserstoffmischung
umgesetzt. Dabei kann die Ausbeute der Cs und Co+ Aromate noch durch die Rezyklierung
von Benzol und Toluol gesteigert werden, was nach Abbildung 5-14 ebenfalls in die
Prozessmodellierung mit aufgenommen wurde. Die in Ou et al. [164] gezeigte
Produktverteilung ist in Abbildung A-18 dargestellt. Die darin nicht spezifizierte
Zusammensetzung der Cs und Co+ Aromaten wird durch die Verteilung in O'Neill und
McCarthy [163] angenommen. Somit ergibt sich die in Tabelle A-15 angegebene R-Yield
Zusammensetzung des MtA-Reaktors.
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Abbildung A-18: Produktverteilung des MtA Prozesses nach Ou et al. [164]
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Auslegung des Hydrierungs-Reaktors

Zur Abbildung der Hydrierung wurden fir die in Tabelle A-15 aufgefithrten Alkene und
Aromaten die jeweiligen Reaktionsgleichungen im RStoic-Reaktor implementiert. Diese sind
allgemein fiir die Hydrierung von Alkene mit n = 2 zu den jeweiligen Alkanen in Gl. A- 49
und fiir die Hydrierung der enthaltenen Aromaten zu Cycloalkanen in Gl. A- 50 angegeben.

CpHyp + Hy > CiHapys Gl. A- 49

CoHy + 3H, = CpHpye Gl. A- 50

Tabelle A-16: Zahlenwerte der in Abbildung 5-16 angegebenen Energiebedarfe und
Leistungskennzahlen der Einzelschritte der Methanol-zu-Kerosin Synthese

MTO &

Einheit MTA C3 Oligo C4 Oligo Hydro > MtK
LP Steam 0,110 0,000 0,000 0,000 0,000
MP Steam 0,112 -0,876 -0,385 0,000 -1,039
HP Steam -0,266 0,513 0,774 0,603 1,624
Purge -1,823 -2,266 -3,209 -0,531 -7,830
Cooling Water M]/Ipe 0,557 0,437 0,000 0,000 0,994
Refrigerant 1 0,021 0,016 0,000 0,000 0,037
Refrigerant 2 0,000 0,030 0,000 0,000 0,030
Electricity 0,294 0,047 0,030 0,093 0,464
Hydrogen 0,000 0,000 0,000 1,729 1,729
Carbon Yield - 0,950 0,907 0,883 0,918 0,817
Carbon Yield with )
By-Product 0,996 0,907
Methanol-to-Fuel - 0,756
Methanol-to-Fuel .
with By-Product 0,841
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Tabelle A-17: Gegeniiberstellung der wichtigsten Kenngréflen des produzierten MtK-Kraftstoffes mit

der giiltigen ASTM D7566 Norm.

MtK Berechnung tiber ASTM D7566  Erfiillt
Dichte kg /m®* 772,45 [206] & AspenPlus  775-840 X
Flammpunkt °C 39,14 [207] & AspenPlus 38 (min) 4
Gefrierpunkt °C -57,77 [209] 47 (max) 4
Unterer Heizwert ~ MJ/kg 43,95 [209] 42,8 (min) 4
Aromatengehalt Vol.-% 8,31 AspenPlus 8 (min) 4
Rauchpunkt mm 30,60 [204] 25 (min) v
Wasserstoffgehalt  Gew.-% 14,90 AspenPlus Keine Vorgabe
Cetanzahl - 57,10 [208] & AspenPlus Keine Vorgabe
Molmasse g/mol 151,30 AspenPlus Keine Vorgabe
H/C Verhiltnis mol/mol 2,09 AspenPlus Keine Vorgabe
T50-T10 °C 40,01 AspenPlus 15 (min) v
T90-T10 °C 96,97 AspenPlus 40 (min) 4
Tabelle A-18: Massen- und Kohlenstoftbilanz der MtK-Synthese
Strom Massenbilanz Kohlenstoffbilanz
L Methanol 150.000 56.228
= =
23
& H, 736 0
Kerosin 54.012 45.934
= Wasser 83.921 0
2
< Purge 1 6.582 5.495
5 Purge 2 333 199
E
£ Purge 3 1.805 1159
Heavy By-Product 4.060 3.476
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G. Anhang zu Kapitel 5.3

Tabelle A-19:Zusammensetzung des Cs. Nebenproduktes der Buten Hydratisierung

Gew.-%

Buten
Penten
Pentan
Aceton
Hexen
Hexan
Butanon
Benzol
Hepten
Heptan
Wasser
Toluol
Octan
Octen
Xylol

1,09
44,02
3,37
0,12
23,86
5,93
0,13
0,95
2,86
6,10
3,07
0,82
2,76
2,41
2,43
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Tabelle A-20: Zahlenwerte der in Abbildung 5-24 angegebenen Energiebedarfe und
Leistungskennzahlen der Einzelschritte der Mt-Butanol Synthese

Einheit MO Sygtxl?e-sis gI;Ir}:;ltri(;-n Z Mt-Butanol
LP Steam -0,027 -0,281 -0,385 -0,693
MP Steam 0,000 0,000 0,000 0,000
HP Steam 0,000 -0,243 0,000 -0,243
Purge -0,200 -4,195 -1,102 -5,497
Cooling Water M)/Aoe 0,018 0,000 0,000 0,018
Refrigerant 0,000 0,310 0,875 1,184
Electricity 0,330 0,184 0,237 0,751
Hydrogen 0,000 2,840 0,000 2,840
Carbon Yield - 0,996 0,891 0,451 0,649
ot it
Methanol-to-Fuel - 0,550
Igd;_tf})lrez)r(licﬁcio Fuel with 0.798
Tabelle A-21: Massen- und Kohlenstoffbilanz der Mt-Butanol-Synthese
Strom Massenbilanz Kohlenstoftbilanz
Methanol 150.000 56.228
< ATR-O, 6.971 0
ij ATR-H,O 6.310 0
é H> 1.216 0
H.O Hydratisierung ~ 4.522 0
. Butanol 55.698 36.510
ED Wasser 87.317 0
E Purge 1 5.484 2.971
'g Purge 2 1.622 1.236
- C5, Nebenprodukt ~ 18.899 15.650
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Tabelle A-22: Zahlenwerte der in Abbildung 5-26 gezeigten Energiebedarfe der modellierten
Kraftstoffrouten in MJ/Ipg

Mt-
MIG-TUF MtG-TUF  “HG- MIG- MK M- Butanol
(w/Ref) (w/oRef) REL — NREL MK (W/ By pooonol (w/By-
’ ” (w/Ref) (w/oRef) Pr.) Pr )y
Methanol 41,59 50,39 37,08 40,02 4518 45,18 59,92 59,92
Demand
Electrolysis 0,00 0,00 2,82 2,82 1,91 1,91 4,18 4,18
Electricity 0,97 0,45 0,71 0,40 038 038 1,21 1,21
HP Steam 0,00 -10,01 0,28 319 366  -3,66 -5,99 -5,99
MP Steam 0,00 0,00 -0,57 0,19  -0,80  -0,80 0,00 0,00
LP Steam 0,12 0,00 -0,38 0,00 0,00 0,00 0,71 -0,71
By-Product 0,00 0,00 0,00 0,00 0,0 4,04 0,00 16,23
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H. Anhang zu Kapitel 6.2

Tabelle A-23: Kostenkomponenten der MtG-TUF Synthese mit Reformer (L, H, D in m)

Druck, inkl. Cp in Ceyin  FClyo19
Sicherheits- Z-Wert, inkl. Mio. Mio. in Mio.
Komponente  Beschreibung  faktor 1,5/ bar  Einheit EUR EUR EUR
Verdichter, inklusive Antrieb
C-1 2040 kW 0,76 3,63 4,67
C-2 184 kW 0,25 1,18 1,51
C-3 Radial- 490 kW 031 1,32 1,71
C-ATR-1 verdichter 3960 kW 1,49 7.11 9,14
C-ATR-2 4250 kW 1,55 7,44 9,56
C-ATR-3 2980 kW 1,07 4,81 6,21
Pumpen
P-1 Kreiselpumpe 6.5 81 kW 0,01 0,06 0,07
Kolonnen
T-1 9 H:342m;D:244m 0,13 1,43 1,75
T-2 1.5 H:34,2m; D:488m 0,50 4,82 5,94
T-3 10 H: 16,4 m; D: 1,07m 0,02 0,21 0,26
Behalter
V-1 Vertikal 10.5 L:10,3m; D: 256 m 0,05 1,02 1,22
V-2 Vertikal 2 L:6,07m;D:1,52m 0,004 0,03 0,15
V-3a Vertikal 9 L:2,54m;D:0,63m 0,002 0,02 0,04
V-3b Vertikal 18 L:0,27 m; D: 0,07m 0,02 0,12 0,02
V-4 Vertikal 135 L:547m;D:1,37m 0,01 1,41 1,67
Reaktoren
R-MeOH Behalter 150 L:6,06m;D:1,51m 0,02 2,11 2,50
R-MtG Tan et al. [129] 218 kg/s - - 4,56
C. Baliban et al.
Reformer [356] 6 19.895 Nm*/h - - 0,46
Katalysator
ZSM-5 (MtG) 22t @ 59.000 €/t 1,31
Wairmetauscher
E-102 90 14 m® 0,03 0,15 0,19
E-104 7 877 m® 0,18 0,81 1,05
E-106 740 m® 0,16 0,74 0,96
Luftkiihler
E-107 1 11000 m? 1,02 4,57 5,91
E-116 54 23 m® 0,04 0,18 0,22
E-126 18 696 m* 0,16 0,75 0,96
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E-128 7 57300 m? 4,29 1932 2494
E-130 6 1660 m? 0,25 1,15 1,48
E-132 1 2360 m? 0,31 1,40 1,80
E-101 6 17 m? 0,02 0,12 0,16
E-103 1 904 m? 0,09 0,56 0,71
E-105 7 287 m? 0,05 0,29 0,36
E-108 100 3790 m? 0,38 2,45 3,08
E-109 7 4260 m? 0,44 2,70 3,40
E-110 6 1140 m? 0,14 0,84 1,06
E-111 6 162 m? 0,04 0,22 0,28
E-112 7 23700 m? 2,32 1429 18,02
E-113 100 140 m? 0,03 0,22 0,28
E-114 100 376 m? 0,05 0,35 0,44
E-115 54 209 m? 0,04 0,26 0,32
E-117 90 647 m? 0,07 0,48 0,60
E-118 Rohrbiindel. 1450 m? 0,16 0,97 1,23
E-119 Wirme- 7 6370 m? 0,64 3,95 4,98
E-120 ibertager 7 2170 m? 0,24 1,46 1,84
E-121 6 555 m? 0,07 0,41 0,52
E-122 6 458 m? 0,06 0,37 0,47
E-123 90 1270 m? 0,15 0,95 1,19
E-124 9 550 m? 0,07 0,41 0,52
E-125 18 24 m? 0,02 0,13 0,16
E-127 18 67 m’ 0,03 0,16 0,21
E-129 7 3930 m? 0,38 2,38 3,00
E-131 6 82 m’ 0,03 0,17 0,22
E-133 1 88 m’ 0,03 0,18 0,22
E-134 1 565 m? 0,07 0,42 0,52
E-135 6 119 m? 0,03 0,20 0,25
E-136 7 929 m? 0,09 0,57 0,72
¥, aller Komponenten 18,33 101,31 135,05
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Tabelle A-24: Kostenkomponenten der MtG-TUF Synthese ohne Reformer (L, H, D in m)

Druck, inkl. Cp in Cpmin  FClyoio
Sicherheits- Z-Wert, inkl. Mio. Mio. in Mio.
Komponente  Beschreibung  faktor 1,5/ bar  Einheit EUR EUR EUR
Verdichter, inklusive Antrieb
c1 Radial- 2040 kKW 0,68 320 412
C-2 verdichter 184 kW 0,24 1,17 1,50
Pumpen
P-1 Kreiselpumpe 6,5 81 kW 0,01 0,06 0,07
Kolonnen
T-1 9 H:342m;D:229m 0,12 1,22 1,50
T-2 1,5 H:342m; D:457m 0,44 4,12 5,08
Behilter
V-1 Vertikal 10,5 L:10,3m; D: 256 m 0,04 0,64 0,78
V-2 Vertikal 2 L:6,07m;D:1,52m 0,02 0,12 0,15
Reaktoren
R-MtG Tan et al. [129] 180 kg/s - - 3,77
Katalysator
ZSM-5 (MtG) 22t @ 59.000 €/t 1,31
Wairmetauscher
E-103 1 629 m? 0,15 0,68 0,88
E-113 7 5670 m” 0,52 2,33 3,01
Luftkiihler
E-114 1 5610 m? 0,51 2,32 3,00
E-117 1 2060 m® 0,29 1,29 1,66
E-101 1 761 m* 0,08 0,50 0,63
E-102 7 237 m? 0,04 0,26 0,33
E-104 7 8740 m? 0,86 5,30 6,69
E-105 7 17500 m? 1,72 10,57 13,33
E-106 7 1890 m? 0,19 1,16 1,46
E-107 1 182 m* 0,04 0,23 0,29
E-108 Rohrbiindel- 7 5780 m? 0,57 3,52 4,44
Wirme-
E-109 fibertrager 9 458 m? 0,06 0,37 0,47
E-110 7 2690 m® 0,27 1,68 2,11
E-111 7 8970 m? 0,88 5,40 6,81
E-112 7 22200 m? 2,19 13,46 16,98
E-115 1 190 m? 0,04 0,24 0,30
E-116 6 91 m? 0,03 0,18 0,22
E-118 1 36 m* 0,02 0,14 0,17
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E-119 7 736 m* 0,08 0,49 0,62

¥ aller Komponenten 10,07 60,64 81,67
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Tabelle A-25: Kostenkomponenten der MtG-NREL Synthese mit Reformer (L, H, D in m)

Druck, inkl. Cy in Cpmin  FClypqo
Sicherheits- Z-Wert, inkl. Mio. Mio. in Mio.
Komponente Beschreibung  faktor 1,5/ bar  Einheit EUR EUR EUR
Verdichter, inklusive Antrieb
C-1 8.550 kW 2,88 13,67 17,57
C-2 200 kW 0,25 1,18 1,52
C-3 146 kW 0,24 1,16 1,49
C-ATR-1 Radialverdichter 2.290 kW 0,81 3,91 5,02
C-ATR-2 761 kW 0,41 1,84 2,38
C-ATR-3 1.180 kW 0,55 2,52 3,24
C-ATR-4 805 kW 0,43 1,92 2,48
Pumpen
P-1 15,5 169 kW 0,02 0,13 0,17
P-2 Kreiselpumpe 15,5 7 kW 0,004 0,02 0,03
P-3 13,5 60 kW 0,01 0,06 0,08
Kolonnen
T-1 15 H:20,7; D: 2,59 0,10 2,49 2,98
T-2 10 H: 29,3; D: 1,52 0,05 0,70 0,85
T-3 20 H:37,2;D: 2,44 0,14 4,57 5,47
T-4 7 H:37,2; D: 2,29 0,13 1,80 2,19
T-5 24 H:15,2; D: 0,91 0,02 0,25 0,30
Behilter
V-1 Horizontal 11 L:8,57; D: 2,14 0,03 0,40 0,49
V-2 Vertikal 9 L: 3,26; D: 0,82 0,01 0,05 0,06
V-3 Vertikal 27 L:1,97; D: 0,49 0,00 0,03 0,04
V-4 Vertikal 135 L: 3,99; D:1,00 0,01 0,60 0,71
Reaktoren
R-DME Behilter 24 L:4,90; D: 1,29 0,01 0,19 0,24
R-MtG Tanetal [129] 9 193 kg/s - - 4,05
Reformer C. Baliban et al. 5 6.871 Nm*/h - - 0,30
[356]
R-MeOh Behalter 150 L:5,48; D:1,37 0,01 1,26 1,50
Katalysator
BEA (MtG) 8t @ 59000 €/t - - 0,46
Wirmetauscher
E-101 10 262 m* 0,10 0,44 0,57
E-105 Luftlihler 7 808 m? 0,17 0,78 1,00
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E-107 7 740 m? 0,16 0,74 0,96
E-108 5 164 m? 0,08 0,36 0,46
E-113 16 15 m? 0,03 0,14 0,18
E-114 5 12.400 m? 1,10 4,93 6,37
E-115 14 414 m? 0,12 0,57 0,73
E-118 14 2.650 m? 0,33 1,53 1,97
E-120 14 129 m? 0,07 0,33 0,42
E-121 6 16.400 m? 1,30 5,85 7,56
E-125 1 1.990 m? 0,28 1,26 1,63
E-129 1 2390 m? 0,31 1,40 1,81
E-130 90 6 m’ 0,03 0,13 0,17
E-131 16 380 m? 0,12 0,55 0,70
E-133 64 8 m? 0,03 0,13 0,17
E-140 90 121 m? 0,07 0,35 0,45
E-102 16 280 m? 0,05 0,29 0,36
E-103 5 428 m? 0,06 0,36 0,45
E-104 16 4.180 m? 0,43 2,70 3,40
E-106 16 3.270 m? 0,34 2,13 2,68
E-109 6 19.700 m? 1,92 11,89 14,99
E-110 6 3.600 m? 0,36 2,24 2,82
E-111 7 313 m? 0,05 0,30 0,38
E-112 8 13.400 m? 1,32 8,18 10,31
E-116 6 1.920 m? 0,19 1,16 1,47
E-117 10 114 m? 0,03 0,19 0,24
E-119 16 623 m? 0,07 0,45 0,56
E-122 Rohrbiindel- 5 855 m? 0,09 0,54 0,68
Warme-
E-123 iibertrager 16 351 m? 0,05 0,32 0,41
E-124 6 113 m? 0,03 0,19 0,24
E-126 6 127 m? 0,03 0,20 0,25
E-127 5 547 m? 0,07 0,41 0,52
E-128 16 3.980 m? 0,39 2,43 3,06
E-132 16 7 m? 0,02 0,12 0,15
E-134 16 66 m? 0,03 0,16 0,21
E-135 100 134 m? 0,03 0,22 0,27
E-136 100 76 m? 0,03 0,18 0,22
E-137 100 1.550 m? 0,16 1,07 1,35
E-138 100 167 m? 0,04 0,24 0,30
E-139 90 53 m? 0,02 0,16 0,20
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E-141 16 61 m? 0,03 0,16 0,20
E-142 28 21 m? 0,02 0,13 0,16
¥, aller Komponenten 16,26 94,68 124,67
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Tabelle A-26: Kostenkomponenten der MtG-NREL Synthese ohne Reformer (L, H, D in m)

Druck, inkl. Cp? in Cgm in  FClyyyo
Sicherheits- Z-Wert, inkl. Mio. Mio. in Mio.
Komponente Beschreibung faktor 1,5/ bar Einheit EUR EUR EUR
Verdichter, inklusive Antrieb
C-1 2.640 kW 2,77 12,14 16,81
Radialverdichter
C-2 185 kW 0,25 8,97 1,51
Pumpen
P-1 15,5 169 kW 0,02 0,13 0,17
P-2 Kreiselpumpe 15,5 7 kW 0,00 0,02 0,03
P-3 13,5 60 kW 0,01 0,06 0,08
Kolonnen
T-1 15 H:20,7; D: 2,59 0,10 2,49 2,98
T-2 10 H: 29,3; D: 1,52 0,05 0,70 0,85
T-3 20 H:37,2;D: 2,44 0,14 4,57 5,47
T-4 7 H: 37,2; D: 2,29 0,13 1,80 2,19
Behalter
V-1 Horizontal 11 L: 8,35; D: 2,09 0,03 0,38 0,46
V-2 Vertikal 9 L:3,18; D: 0,80 0,005 0,05 0,06
Reaktoren
R-DME Behilter 24 L:4,90; D: 1,29 0,01 0,19 0,23
R-MtG Tan et al. [129] 9 179 kg/s - - 3,75
Katalysator
BEA (MtG) 8t @ 59000 €/t - - 0,46
Wirmetauscher
E-101 10 250 0,10 0,43 0,56
E-102 16 522 0,14 0,64 0,83
E-103 5 13700 1,16 5,24 6,77
E-104 14 368 0,12 0,53 0,69
E-105 1 2450 0,32 1,42 1,83
E-106 Luftkiihler 14 2390 0,31 1,44 1,85
E-107 14 138 0,07 0,34 0,44
E-108 1 1840 0,27 1,21 1,57
E-122 7 643 0,15 0,69 0,89
E-123 16 887 0,18 0,84 1,08
E-124 6 14000 1,18 5,31 6,86
E-109 5 508 0,06 0,39 0,49
E-110 16 3870 0,38 2,38 3,00
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E-111 Rohrbiindel- 8 12400 1,22 7,58 9,56
E-112 Warme- 18200 1,80 11,07 13,96
iibertrager
E-113 16 3030 0,32 2,02 2,55
E-114 16 3690 0,37 2,30 2,90
E-115 6 182 0,04 0,23 0,29
E-116 6 2310 0,25 1,52 1,92
E-117 6 120 0,03 0,20 0,25
E-118 6 4510 0,45 2,80 3,53
E-119 9 559 0,07 0,42 0,52
E-120 9 290 0,05 0,29 0,37
E-121 9 106 0,03 0,19 0,24
¥ aller Komponenten 12,58 80,99 97,98
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Tabelle A-27: Kostenkomponenten der Methanol-zu-Kerosin Synthese (L, H, D in m)

Druck, inkl. Cpin  Cgyin  FClyge
Sicherheits- Z-Wert, inkl.  Mio. Mio. in Mio.
Komponente Beschreibung faktor 1,5/ bar  Einheit EUR EUR EUR
Verdichter, inklusive Antrieb

C-1 1.420 kW 0,61 2,85 3,67
C-2 1.380 kW 0,60 2,80 3,61
C-3 959 kW 0,48 2,17 2,80
C-4 Radialverdichter 350 kW 0,28 1,22 1,58
C-5 307 kW 0,27 1,21 1,56
C-6 247 kW 0,26 1,20 1,54
C-7 1.230 kW 0,56 2,59 3,34

Pumpen
P-1 3 23 kW 0,01 0,04 0,04
P-2 3,5 1 KW 0,00 0,02 0,02
P-3 23 12 KW 0,01 0,03 0,04
P-4 23 29 kW 0,01 0,05 0,07
P-5 37 40 kW 0,01 0,07 0,08
P-6 37 75 kW 0,01 0,09 0,12

Kreiselpumpe

P-7 69 402 kW 0,05 0,45 0,56
P-8 7 22 kW 0,01 0,03 0,04
P-9 25 79 kW 0,01 0,09 0,11
P-10 25 10 kW 0,005 0,03 0,04
P-11 2 0,2 kW 0,003 0,02 0,02
P-12 25 1 kW 0,003 0,019 0,02

Kolonnen
T-1 32,3 H:27,3;D: 1,8 0,06 2,31 2,76
T-2 5,3 H: 27,3; D: 2,0 0,08 0,87 1,06
T-3 7,5 H:18,7;D: 2,3 0,07 1,05 0,28
T-4 20,3 H: 16,4;D: 0,8 0,02 0,23 2,01
T-5 3 H:19,8;D: 3,3 0,15 1,64 0,40
T-6 10 H:27,3;D: 1 0,03 0,33 1,62
T-7 1,5 H: 18,7, D: 34 0,15 1,31 1,62
T-8 3 H:11,2;D: 1,8 0,03 0,27 0,34
T-9 3 H:27,3;D: 1,7 0,06 0,49 0,61

Behilter
V-1 Mixer - - -
V-2 Horizontal 3 L:7,85; D: 1,96 0,03 0,24 0,30
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V-3 Vertikal 7,5 L:3,74; D: 0,94 0,01 0,06 0,07
V-4 Horizontal 17,3 L:571: D: 1,43 0,01 0,20 0,24
V-5 Horizontal 32,3 L:5,3;D: 1,33 0,01 0,27 0,32
V-6 Horizontal 36 L:9,69; D:2,42 0,04 0,68 0,83
V-7 Vertikal 3 L:4,1; D: 1,02 0,01 0,06 0,07
V-8 Vertikal 2,3 L: 3,44; D: 0,86 0,01 0,04 0,05
Reaktoren
R-DME Behilter 4,5 L:7,45;D 1,86 0,02 0,17 0,21
R-MtO Behalter 4 L: 12,7, D:3,16 0,06 0,64 0,79
R-Oligo C3 Behilter 56 L:12,6; D: 3,14 0,06 5,03 5,96
R-Olig C4+ Behilter 104 L:5,24,D: 1,31 0,01 0,95 1,13
R-Hydro Behilter 38 L:6,62; D: 1,65 0,02 0,73 0,86
R-MtA Behilter 3 L:9,88: D: 2,47 0,04 0,29 0,36
Katalysator
Summe 107t 6,31
@ 59000 €/t
Warmetauscher
E-102 11,5 1260 0,22 0,99 1,28
E-103 21,5 2260 0,30 1,43 1,84
E-106 21,5 634 0,15 0,72 0,93
E-110 5 1030 0,20 0,88 1,14
E-111 2,1 12900 1,12 5,05 6,52
E-121 1,5 82 0,06 0,26 0,34
E-124 1660 0,25 1,14 1,47
Luftkihler
E-136 37 0,04 0,19 0,25
E-142 7 233 0,09 0,42 0,54
E-144 69 122 0,07 0,35 0,45
E-146 1,6 3000 0,36 1,60 2,07
E-148 24,5 1910 0,27 1,31 1,69
E-149 1 1160 0,21 0,94 1,22
E-150 1 973 0,19 0,86 1,11
E-101 3,5 187 0,04 0,24 0,30
E-104 2 6 0,02 0,12 0,15
E-105 3,5 11 0,02 0,12 0,15
E-107 Rohrbiindel- 39,7 119 0,03 0,20 0,25
Wérme-
E-108 ibertrager 39,7 187 0,04 0,24 031
E-109 8,9 134 0,03 0,21 0,26
E-112 1,5 6 0,02 0,12 0,15
E-113 2 175 0,04 0,23 0,29
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E-114 2 34 0,02 0,14 0,17
E-115 2 180 0,04 0,23 0,29
E-116 2,1 434 0,06 0,36 0,45
E-117 3,1 28 0,02 0,13 0,17
E-118 2,6 963 0,09 0,58 0,74
E-119 2,1 714 0,08 0,48 0,61
E-120 2,1 627 0,07 0,44 0,56
E-122 2 215 0,04 0,25 0,32
E-123 8,9 649 0,07 0,46 0,57
E-125 1,5 51 0,02 0,15 0,19
E-126 37 3070 0,33 2,08 2,62
E-127 13,5 4 0,02 0,12 0,15
E-128 37 142 0,03 0,22 0,27
E-129 5 15 0,02 0,12 0,15
E-130 9 284 0,05 0,29 0,36
E-131 5 129 0,03 0,20 0,25
E-132 13,5 50 0,02 0,15 0,19
E-133 37 71 0,03 0,17 0,21
E-134 5 12 0,02 0,12 0,15
E-135 13,5 25 0,02 0,13 0,17
E-137 37 228 0,04 0,27 0,33
E-138 5 6 0,02 0,12 0,15
E-139 69 513 0,06 0,41 0,52
E-140 39,7 929 0,03 0,19 0,24
E-141 69 10 0,02 0,13 0,16
E-143 7 24 0,02 0,13 0,16
E-145 69 76 0,03 0,18 0,22
E-147 39,7 23 0,02 0,13 0,17
E-151 39,7 19 0,02 0,13 0,16
E-152 39,7 142 0,03 0,22 0,27
E-153 24,5 10300 1,02 6,46 8,13
¥ aller Komponenten 10,34 65,64 89,29
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Tabelle A-28:Kostenkomponenten der Methanol-zu-Butanol Synthese (L, H, D in m)

Druck, inkl. CS in Cpy in  FClygq9
Sicherheits- Z-Wert, inkl.  Mio. Mio. in Mio.
Komponente Beschreibung faktor 1,5/ bar  Einheit EUR EUR EUR
Verdichter, inklusive Antrieb

C-MtO-1 1.510 kW 0,63 2,97 3,82
C-MtO-2 1.610 kW 0,66 3,10 3,99
C-MtO-3 1.120 kW 0,53 2,41 3,11
C-MtO-4 Radialverdichter 406 kW 0,28 1,23 1,60
C-1 2.290 kW 0,81 3,90 5,01
C-2 299 kW 0,27 1,21 1,56
C-3 1.560 kW 0,65 3,04 3,91
C-4 1.730 kW 0,69 3,26 4,19

Pumpen
P-MtO-1 3 24 kW 0,01 0,04 0,05
P-MtO-2 3,5 1 kW 0,003 0,02 0,02
P-MtO-3 23 13 kW 0,01 0,03 0,04
P-MtO-4 Kreiselpumpe 23 33 kW 0,01 0,08 0,10
P-1 25 40 kW 0,01 0,06 0,07
P-2 60 72 kW 0,01 0,11 0,13
P-3 60 14 kW 0,01 0,05 0,06

Kolonnen
T-MtO-1 32,3 H:247;D:1,8 0,06 1,25 1,50
T-1 30 H:28,D:23 0,10 4,20 5,01
T-2 20 H:28;,D: 1,5 0,05 1,02 1,23
T-3 5 H: 28; D: 2 0,08 0,88 1,08
T-4 7,5 H:24;D:1,2 0,03 0,31 0,38

Behalter
V-MtO-1 Mixer - - -
V-MtO-2 Horizontal 3 L:8,07; D: 2,02 0,02 0,18 0,22
V-MtO-3 Vertikal 7,5 L: 3,85; D:0,96 0,01 0,06 0,08
V-MtO-4 Horizontal 17,3 L:5,87; D: 1,47 0,01 0,21 0,26
V-MtO-5 Horizontal 32,3 L:5,45; D: 1,36 0,01 0,29 0,34
V-1 Vertikal 21 L:2,53; D: 0,63 0,004 0,04 0,05
V-2 Horizontal 21 L:5,89; D: 1,47 0,01 0,25 0,30
V-3 Horizontal 36,6 L:6,39;D: 1,6 0,02 0,48 0,57
V-4 Horizontal 75 L:4,89;D:1,22 0,01 0,25 0,30

253



Anhang

Reaktoren

R-DME Behilter 4,5 L:7,45; D 1,86 0,02 0,17 0,21
R-MtO Behalter 4 L:12,7; D:3,16 0,059 0,643 0,789
Reformer C. Baliban et al. 8698 Nm*/h - - 0,35

[356]
R-Oxo Behalter 21 L:10,8; D: 2,64 0,04 1,22 1,46
R-Hydro Behilter 37 L:7,81; D: 1,95 0,02 0,83 0,99
R-Hydra Behilter 90 L:4,75; D: 1,19 0,01 0,63 0,75

Katalysator
Summe 76t @ 59000 €/t - - 4,48
Wirmetauscher

E-119 14 635 m® 0,15 0,70 0,90
E-121 13,5 64 m* 0,05 0,24 0,31
E-123 13,5 2.430 m? 0,31 1,45 1,86
E-124 24,7 3.090 m? 0,36 1,73 2,22
E-127 14 867 m® 0,18 0,82 1,06
E-131 2,1 7.970 m? 0,64 2,87 3,71

Luftkiihler
E-132 5 128 m?* 0,07 0,32 0,41
E-133 5 1.160 m® 0,21 0,94 1,21
E-134 11,5 1.410 m® 0,23 1,06 1,36
E-135 5 133 m?* 0,07 0,32 0,42
E-136 21,5 701 m® 0,16 0,76 0,98
E-137 21,5 6.050 m* 0,54 2,56 3,29
E-101 3,5 13 m? 0,02 0,12 0,15
E-102 3,5 71 m? 0,03 0,16 0,21
E-103 20 366 m* 0,05 0,33 0,42
E-104 14 25 m? 0,02 0,13 0,17
E-105 24,7 14.500 m® 1,42 9,00 11,33
E-106 39,7 412 m® 0,06 0,36 0,45
E-107 21,5 648 m* 0,07 0,46 0,58

Rohrbiindel-
E-108 Wirme- 3,1 1.350 m? 0,15 0,92 1,17
E-109 Gibertrager 13,5 334 m® 0,05 0,31 0,40
E-110 5 209 m* 0,04 0,25 0,31
E-111 5 147 m* 0,03 0,21 0,27
E-112 60 103 m?* 0,03 0,19 0,24
E-113 3,1 968 m* 0,09 0,59 0,74
E-114 14 676 m® 0,08 0,47 0,59
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E-115 60 48 m* 0,02 0,15 0,19
E-116 60 27 m? 0,02 0,14 0,17
E-117 2,3 21 m? 0,02 0,13 0,16
E-118 14 774 m® 0,08 0,51 0,65
E-120 60 725 m® 0,08 0,51 0,64
E-122 13,5 1.460 m® 0,16 0,99 1,25
E-125 14 451 m* 0,06 0,37 0,47
E-126 14 4 m? 0,02 0,12 0,15
E-128 20 1.240 m® 0,14 0,90 1,13
E-129 14 325 m?® 0,05 0,31 0,39
E-130 3 726 m® 0,08 0,49 0,61
¥ aller Komponenten 11,00 66,33 88,59
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Abbildung A-19 und Abbildung A-20 zeigen die variierten Kostenparameter der
6konomischen Analyse der Umwandlungskosten.

MtG NREL

Patents & License / %0OPEX [ ..
[1;3; 9]
Cost of Hydrogen/ €/kg .
I

Best Case ® Worst Case

[2;3; 4]

Electricity

[0.0271 €/MJ +/- 50%]
Interest rate / a

[6; 8; 10] o

Depreciation period / a

[15; 20; 25]

0.145 0.155 0.165 0.175 0.185 0.195 0.205

Patents & License / %OPEX ===
[1;3; 5]
Electricity I
[0.0271 €/MJ +/- 50%)]
Interest rate / a
[6: 8: 10] I

Depreciation peri
epreca '0?1%?2%%‘5"‘] [ YBestCases:0.10€/l,: | MM [ yWorstCases: 0.19 €/l

| Y BestCases: 0.11 €/lpe | || | > Worst Cases: 0.24 €/lye

0.111 0.121 0.131 0.141 0.151 0.161 0.171
Conversion Costs / €/Ipe

Abbildung A-19: Effekt der Haupt-Einflussfaktoren auf die Umwandlungskosten der MtG-Routen
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@ Best Case mWorst Case

Patents & License / %OPEX
[1; 3; 5]

Cost of Hydrogen/ €/kg
[2;3;4]

Electricity

[0.0271€/MJ +/- 50%)]
Interest rate / a

[6: 8; 10]
DepreC|atlor[11[;_er2I%(_1ésa] ‘ZBestCases:0.09€/lDE ‘ [ ‘ZWorstCases:O.20€/lDE

0.094 0.104 0.114 0.124 0.134 0.144 0.154 0.164 0.174 0.184 0.194

Mt-Butanol

Patents & License / %OPEX
[1;3; 5]
Cost of Hydrogen/ €/kg
[2;3;4]
Electricity
[0.0271€/MJ +/- 50%]
Interestrate / a
[6; 8; 10]
Depreciation period /@ 'y Best Cases: 0.15 €/lye | M | >WorstCases: 0.32 €/l
[15; 20; 25]
0.183 0.193 0.203 0.213 0.223 0.233 0.243 0.253 0.263 0.273 0.283

Conversion Costs / €/l

Abbildung A-20: Effekt der Haupt-Einflussfaktoren auf die Umwandlungskosten der MtK- und Mt-
Butanolroute.

257



Anhang

Bestimmung des Einflusses einer Nebenprodukt-Vergiitung auf die
Produktgestehungskosten

Tabelle A-29 zeigt das Ergebnis der Beriicksichtigung einer Vergiitung des Nebenproduktes
der MtK und Mt-Butanol Synthese auf die jeweiligen Produktgestehungskosten. Beide
Synthesen weisen einen Eingangsmassenstrom an Methanol von 150 t/h vor, vergleiche
Kapitel 3.3.1. Mit den in Kapitel 5.2.2 und 5.3.2 bestimmten Methanolbedarfen der jeweiligen
Routen und den unteren Heizwerten der Produkte kann der der Produktstrom in Mio. Ipg
berechnet werden, auf welchen die Produktgestehungskosten normiert sind. Mithilfe der in
Tabelle A-18 und Tabelle A-21 gezeigten Massenstromen der Nebenprodukte (Heavy By-
Product und Cs: Nebenprodukt) und der angenommenen Vergiitung von 1 €/kg konnen die
absoluten Einnahmen durch den Verkauf der Nebenprodukte zu 32,4, beziehungsweise
151,2 Mio.€ bestimmt werden. Diese Einnahmen werden wiederum auf den Produktstrom in
Ipe bezogen, wodurch sich die Reduktion der Produktgestehungskosten von 0,06 und
0,38 €/Ipg ergibt.

Tabelle A-29:Bestimmung des Einflusses einer Vergiitung auf die Produktgestehungskosten

MtK Mt-Butanol

Eingang Methanol t/h 150 150
Methanolbedarf / kg/kg 2,78 2,69
Unterer Heizwert Produkt / MJ/kg 43,95 32,14
Produktstrom / Mio. Ipg 529,0 3994
Nebenprodukte / t/h 4,1 18,9
Vergiitung Nebenprodukte / €/kg 1 1
Einnahmen durch Nebenprodukte in Mio. €/a 32,4 151,2
Auswirkung Nebenprodukt auf Produkt / €/Ipg - 0,06 - 0,38

Tabelle A-30: Produktgestehungskosten nach Abbildung 7-2 der drei definierten Szenarien in €/Ipe

MtG-TUF MtG-NREL MtK Mt-Butanol
Optimistisch 0,96 0,95 1,04 1,41
Basisfall 1,39 1,35 1,50 2,03
Pessimistisch 1,82 1,75 1,97 2,65
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Auflistung der analysierten CO.-Aufnahmekapazitidten (COz-capacity) in
der wissenschaftlichen Literatur nach mehreren Adsorptions-
/Desorptionszyklen [280]. Die Daten entstammen den Quellen [283, 285-
291].

Absorptionsprozess zur Abtrennung von CO; aus der Umgebungsluft nach
Keith et al. [229].

Schema und qualitativer Verlauf der wichtigsten Kenngrofien des
Adsorptionsverfahrens (nach [296])

Wirmeintegration nach Ping et al. [271] durch Verdampfen von Wasser bei
Desorptionsdruck im zu kithlenden Adsorber I und anschlieflende
Kondensation dieses Dampfes im zu heizenden Adsorber II

Literaturrecherche zum Abtrennungsaufwand von Technologien zur
Separation von CO: aus den Industrie- und Biogasquellen, sowie der
Umgebungsluft. Die Zahlenwerte sind in Tabelle A-4 im Anhang inklusive

der Literaturverweise aufgefiihrt.
Berechnete COs-Preise in €/t (Ordinate) fiir den gesamten Bereich der in
Adler et al. [300] angegebenen CO;z-Abscheidungskosten fiir
Biogasanlagen, inklusive des angegebenen typischen Intervalls von 0,7-1,5
ct/kWhgo

Qualitative Darstellung der Abhéngigkeit der Produktgestehungskosten
(Net Production Costs) von Kapital- und Betriebskosten auf Basis von
Turton et al. [311] und Towler und Sinnott [312] in Anlehnung an
Schemme [50]. Die Einflussfaktoren (eng. Influencing factors) auf die
Hauptkostenkomponenten nach Turton et al. [311] sind in Rot aufgetragen

Betrachtetes System innerhalb dieser Arbeit. Die in Gelb hinterlegten
Eingangswerte werden iiber das Zwischenprodukt Methanol in die in Griin
hinterlegten Zielprodukte umgewandelt. Dabei werden die in Blau
hinterlegten Prozessschritte detailliert durch Prozesssimulationen
technisch und 6konomisch analysiert.

Ein- und austretende Stoffstrome der Prozessmodellierung, ohne
Betriebsmittel (MtX-Synthesis: Synthese von Verkehrskraftstoffen aus

Methanol)

Ubersicht der innerhalb dieser Arbeit bestimmten Leistungskennzahlen
(engl.: Key Performance Indicators, KPI). In den Ergebniskapiteln 4-6 werden
die Eingangswerte zur Berechnung von fiinf internen Kennzahlen (Internal
KPI) bestimmt. Diese teilen sich einmal in Kategorie I: Energetische
Kennzahlen (griin) und Kategorie II: Okonomische Kennzahlen (rot) auf.
Aus den internen Kennzahlen lassen sich durch die Verwendung von
Literaturdaten externe Kennzahlen (External KPI) zur Einordnung der
Ergebnisse dieser Arbeit in den Gesamtkontext bestimmen

Veranschaulichung  der  unterschiedlichen = Méoglichkeiten  der
Energiebilanzierung von  Kraftstoffpfaden. Die  Definition der
Wirkungsgrade Methanol-to-Fuel nMtF , Power-to-Methanol nPtMeOH
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und Power-to-Fuel nPtF konnen Tabelle 3-6 entnommen werden. Die
Pfeile geben den Informationsfluss zwischen den Blocken an, welcher sich
aus dem Energiefluss E und dem Kohlenstoffmassenstrom mC
zusammensetzt. Die in Rot markierten Blocke werden innerhalb dieser
Dissertation analysiert, die restlichen der Literatur entnommen

Konzept der zweifachen Kopplung einer Oxyfuel-Verbrennung mit einer
Power-to-Fuel Synthese: Die Elektrolyse liefert den fur den Oxyfuel-
Betrieb benétigten Sauerstoff (Oz). Aus dem entstehenden Abgas kann CO;
fir die Kraftstoffsynthese durch Kondensation mit geringem Aufwand

abgetrennt werden
Prozessflieflbild des Biogas-Oxyfuel-Prozesses. Das vorgestellte Modell
analysiert die thermodynamischen Zustandsanderungen im BHKW (engl.
combined heat and power: CHP)

ProzessflieSbild des Biogas-Oxyfuel-Prozesses. Das vorgestellte Modell
analysiert die thermodynamischen Zustandsanderungen im BHKW (engl
combined heat and power: CHP). (S1-S5: Schritt 1- Schritt 5, welche
nachfolgend im Flieftext vorgestellt werden

(a): Berechnete Abhangigkeit des Wirkungsgrades eines idealen Otto-

Motors vom Verdichtungsverhéltnis € und dem Isentropenkoeffizienten « .............

Modell der COz-Abtrennung aus dem Abgas der Oxyfuel-Verbrennung zur
Berechnung der Warmetibertragungsfliche und des Druckverlustes im
System. Der thermodynamischer Zustand des eintretenden
Abgasmassenstroms sind der Literatur entnommen [260]

Ergebnisse der Prozessmodellierung des Basismodells. Die maximale
Temperatur in S3 wird zur Auslegung des folgenden Oxyfuel-Modells
verwendet.

Ergebnisse der Prozessmodellierung des Oxyfuel-Modells.

Qualitativer Vergleich des Einkommens (engl. income) wiahrend des
Basisbetriebes (engl. regular operation) gegeniiber dem Oxyfuel-Betrieb.
Reduziertes Einkommen durch Stromverkauf (engl. revenue for electricity)
des BHKW Betreibers entsteht durch den geringeren Wirkungsgrad
wiahrend des Oxyfuel-Betriebes und den Kosten des zusitzlichen
Equipments, welche durch entsprechende Vergiitung des CO: (engl.
revenue for CO;) allerdings ausgeglichen werden kénnen

Durch die berechneten Wirkungsgraddifferenz  hervorgerufener
Umsatzverlust (engl: Loss in revenue: LIR) in Abhingigkeit der

Einspeisevergiitung (engl. feed-in tariff) des produzierten Stroms. ..........ccccoeeevuennee.

(a): Investitionskosten FCI des Warmetauschers (engl.: Heat Exchanger) und
des Geblases (engl.: Fan) in Abhangigkeit der urspriinglichen Leistung des
BHKW im Basismodell (engl.: initial biogas electric output)

CO,-Vergiitungpreis, bzw. CO2-Grenzpreise (engl.: Break-even CO3z-prices)
in Abhéngigkeit der urspriinglichen Leistung des BHKW im Basismodell
(engl.: initial biogas electric output) und der Einspeisevergiitung (engl.: feed-
in tariff) der Stromerzeugung des BHKW

Zusammensetzung der COz-Vergiitung fur drei betrachtete Systemgrofien
in jahrliche Kapitalkosten (ACC), Umsatzverluste (LIR) und Betriebskosten
fur das Geblase (Fan).

Oberste Prozessebene des in Matlab-Simulink implementierten Modells zur
Analyse der Methanolsynthese aus Windstrom und CO: aus der
Umgebungsluft. Wind wird iber eine Windenergieanlage WEC (engl.:
Wind Energy Converter) zu Strom und dann in einer Elektrolyse (engl.:
Electrolysis) in Wasserstoff umgesetzt. Dieser wird zusammen mit CO; aus
einer DAC-Anlage zu Methanol synthetisiert. Prozesswarme der
Methanolsynthese wird zur Abtrennung von CO2 aus der Luft (engl: Air)

genutzt. Werte in Rot werden durch das Modell berechnet.

73

80

81

82

84

85

86
87

89

90

91

93

94

97

261



Abbildungsverzeichnis

Abbildung 4-14:

Abbildung 4-15:
Abbildung 4-16:

Abbildung 4-17:

Abbildung 4-18:

Abbildung 4-19:

Abbildung 5-1:

Abbildung 5-2:

Abbildung 5-3:

Abbildung 5-4:

Abbildung 5-5:
Abbildung 5-6:

Abbildung 5-7:

Abbildung 5-8:

Abbildung 5-9:

Abbildung 5-10:

Zweite Prozessebene des DAC-Simulationsmodells: Aufbau der DAC-
Einheit mit Adsorbern, CO;- und Dampfspeichern. Die Dampfspeicher

(engl.: steam storage tanks) liegen dabei auf zwei Temperaturniveaus. ...........cccc......
Adsorber mit Durchmesser D, Schiitthohe h und Partikel-durchmesser d.................

Prozesszyklus eines Adsorbers inklusive zu- und abgefiihrter Energiefliisse.
Die mit rotem Pfeil dargestellte Wéirmeintegration HI (engl. heat
integration) wird von einem benachbarten Adsorber zur Verfiigung gestellt,
der sich gerade im Prozessschritt (10) befindet. Der Adsorber ist stets als

Rechteck dargestellt.
Ergebnisse des thermischen Energiebedarfes AeCO2,th fir die beiden

Standorte Patagonien und Westsahara.
Power-to-Methanol-Wirkungsgrad der DAC-Anlagen in Abhangigkeit der
relativen Luftfeuchtigkeit ¢ und der Umgebungstemperaturen T der beiden
Standorte Westsahara und Patagonien

Vergleich der Energiebedarfe zur Erzeugung eines Kilogramms Methanol
und daraus resultierende Power-to-Methanol Wirkungsgrade in
Abhiangigkeit der literaturbasierten (siehe Abbildung 2-25) sowie in diesem
Kapitel berechneten CO2z-Abscheidungsauswande 4eC02. Im als ,Best
Case“ markierten Fall ist AeC02 = 0, die restlichen

Betriebsmittelaufwiande stammen aus Schemme [50], siehe Tabelle 3-7. .................

ProzessflieSbild der MtG-TUF Synthese und optionaler Reformer-Einheit
(engl. Reformer-Unit). Diese besteht aus einem Reformer, einem
Methanolreaktor und einer Kolonne (engl.: Tower), um aus den leichten

Gasen der MtG-Synthese erneut Methanol zur Verfigung zu stellen. ..........cccconeeuue.

Gesamt- (engl. Y7orar) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Yearon) fiir die beiden
Fille mit (w/) und ohne (w/0) Reformer-Einheit. Die Werte werden mithilfe
der Massen- und Kohlenstoffbilanz aus Tabelle 5-1 bestimmt, siehe

eingezeichnetes Beispiel.

ProzessflieBbild der MTG-NREL Synthese und optionaler Reformer-Einheit
(engl. Reformer Unit). Diese besteht aus einem Reformer, einem
Methanolreaktor und einer Kolonne (engl.: Tower), um aus den leichten

Gasen der MtG-Synthese erneut Methanol zur Verfigung zu stellen. ......................

Gesamt- (engl. Y1) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarbon) der MTG-
NREL Synthese fiir die beiden Falle mit (w/) und ohne (w/o) Reformer-
Einheit. Daten basieren auf Daten in Tabelle A-13 im Anhang.

Blockflie3bild der beiden untersuchten MtG-Pfade.

Oben: Ein- (positiv) und austretendende (negativ) Energiestrome der beiden
modellierten MtG-Synthesen, aufgeteilt in Betriebsmittel und Purgestrome
auf der linken Achse. Massenspezifischer, frischer Methanolbedarf in kg

pro kg Produkt in schwarzen Rechtecken auf der rechten Achse.........cccccccovvvuncnuncee

Zusammensetzung der MtG-TUF und -NREL Produkte. Dies ist aufgeteilt
in die Kohlenstoffkettenldnge (engl. carbon number), den Anteil an
Olefinen (engl. Olefin) und Aromaten (Aromat). Zusétzlich ist fir C; und
Cg Alkanen der Anteil an dreifach verzweigten Komponenten (2,2,3-
Trimethyl) markiert. Die Angaben der Oktanzahlen fiur diese
Komponenten stammen aus de Klerk [188].

Verlauf der Siedelinien der beiden produzierten Benzinkraftstoffe nach
ASTM D86 im Vergleich zu den vorgegebenen Minima und Maxima der EN

228 (gestrichelte schwarze Linien).

Uberblick der Teilprozesse der entwickelten und simulierten Methanol-zu-

Kerosin Synthese.
ProzessflieSbild der Alken-Synthese aus Methanol. Die Zielproduktstrome
sind eine Cs- und Ci:-Fraktion, welche zur Oligomerisierung (Kapitel
5.2.1.2) weitergeleitet werden. Nebenprodukte sind das abgetrennte Wasser
und ein Anteil aromatischer Verbindungen (engl. aromatic by-product),
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welche zusammen mit einem Teil des Produktes der DME-Synthese (to

MtA-Synthesis) zur Aromaten-Synthese (Kapitel 5.2.1.4) geleitet werden. ........ccccccoucvuunecee 126

Prozessflie3bild der C3 und C4 Oligomerisierung

Prozessfliefibild der Alken-Hydrierung auf Basis von Vivien et al. [168]

Massenzusammensetzung (engl. mass fraction) der C3, C4 und Kero-Frac

Fraktion
Prozessfliebild der Aromaten-Synthese. Die Stréme ,R-DME“ und

,Aromatic by-product” sind aus der Alken-Synthese in Abbildung 5-10. Die
aromatenfreie Kerosinfraktion ,Kero-Frac® entstammt der Alken-

Hydrierung, in Abbildung 5-12.

Gesamt- (engl. Y1) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarbon) der MtK-
Synthese. Daten basieren auf der Material- und Kohlenstoffbilanz in
Tabelle A-18 im Anhang

Oben: Ein- (positiv) und austretendende (negativ) Energiestrome der
Einzelschritte nach Abbildung 5-9, aufgeteilt in Betriebsmittel (linke
Achse) und Purgestrome (rechte Achse). Die letzte Spalte (XMtK) gibt die
Summe der Einzelschritte und somit die Energiebilanz der gesamten
Prozesskette an.

Zusammensetzung (oben) und Siedelinienverlauf (unten) des simulierten
Kerosin aus Methanol in blau gegeniiber einer iiblichen Jet A-1 Mischung
aus Edwards [201] und den minimal und maximal ermittelten Werte aus
Rauch [203] (CRC).

Gegeniiberstellung der Kraftstoffeigenschaften des produzierten MtK-
Produktes (this work) mit denen eines durchschnittlichen (average), eines
sehr guten (best case) und eines schlechten (worst case) fossilen
Kerosintreibstoffes nach Edwards [199].

Einordnung des MtK Kraftstoffes dieser Arbeit anhand der enthaltenen
Stoffgruppenzusammensetzung in das ternire Diagramm nach de Klerk
[69]

Schematische Darstellung der Synthesewege tiber das Methanol-zu-Olefin
Verfahren in dieser Arbeit. Neben der bereits diskutierten Moglichkeit der
Kerosinsynthese (MtK, links), lasst sich Butanol aus dem MtO-Produkt tiber
eine Hydratisierung von Buten (engl. Butene Hydration) und eine Oxo-

Synthese (engl. Oxo-Synthesis) von Propen herstellen (rechts).
Prozessflief3bild der Oxo-Synthese aus Propen und Synthesegas zu Butanol

ProzessflieSbild der Buten Hydratisierung zu Butanol

Gesamt- (engl. Yrora)) und Kohlenstoffausbeuten (engl. Ycarbon) der Mt-
Butanol-Synthese. Daten basieren auf der Material- und Kohlenstoftbilanz

im Anhang in Tabelle A-21.

Oben: Ein- (positiv) und austretendende (negativ) Energiestrome der
Einzelschritte der Butanolsynthese nach Abbildung 5-20, aufgeteilt in
Betriebsmittel und Purgestrome Die letzte Spalte (ZMt-Butanol) gibt die
Summe der Einzelschritte und somit die Energiebilanz der gesamten
Prozesskette an

Molare Zusammensetzung des produzierten Butanols

Vergleich der in Kapitel 5.1-5.3 analysierten Prozessrouten. Aufgetragen
sind auf der linken Achse die Edukt- und Betriebsmittelbedarfe der

Kraftstoffe ausgehend von Methanol bezogen auf einen Liter
Dieseldquivalent (Ipg). Die rechte Achse zeigt die internen
Leistungskennzahlen Methanol-to-Fuel Wirkungsgrad (nMtF) und

Kohlenstoffausbeute (YCarbon). Methanol-to Gasoline (MtG) Routen
wurden mit (w/) und ohne (w/o) den Einsatz von Reformern (Ref.)
analysiert. In den Routen Methanol-zu-Kerosin (MtK) und Methanol-zu-
Butanol (Mt-Butanol) wurden die Nebenprodukte (By-Products) je einmal
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mit in die Bilanzgrenze aufgenommen. Zahlenwerte sind in Tabelle A-22
aufgefiihrt.

Zusammenfithrung der in Kapitel 4 und 5 produzierten Ergebnisse.
Aufgetragen sind auf der linken Achse die Edukt- wund
Betriebsmittelbedarfe der Gesamtbilanz der Methanol-Synthese und der
Folgeprodukte in Abhingigkeit der drei in Tabelle 5-3 aufgezeigten
Szenarien. Die rechte Achse zeigt die interne Leistungskennzahl Methanol-
to-Fuel Wirkungsgrad (nMtF) und die externe Leistungskennzahl Power-
to-Fuel Wirkungsgrad (nPtF)

Methanol-Produktionskosten in €/t als Funktion des CO.-Preises (CO:-
Price) und der Wasserstoffgestehungskosten (NPC Hj). Die angegebenen
Zahlen gelten fiir die Anlagengréfie von 300 MW und die vorgestellte
Methodik in Schemme [50]. Aktueller (fossiler, Jahr 2018) Methanol-
Marktpreis: 400 €/t [336]. Zeitleiste (time) fur

Wasserstoffproduktionskosten entnommen aus IRENA [7]
Linke Achse: In Komponenten aufgeteilte Investitionskosten der beiden
untersuchten Methanol-to-Gasoline (MtG) Syntheserouten, jeweils einmal
mit (w/) und ohne (w/o0) Reformer (Ref.). Genaue Zahlenwerte in Tabelle
A-23 bis Tabelle A-26 in Anhang H. Gréflenordnung Anlagen: 150 t/h
Methanolzufuhr

Oben: Nach Herkunft aufsummierte, Umwandlungskosten (engl.
Conversion Cost) nach Gl. 3-18 der MtG-Routen mit und ohne Reformer.
Zusatzliche Wasserstoffkosten (engl. Hydrogen) betragen 3 €/kg, vergleiche
Tabelle 3-9.

Linke Achse: In Komponenten aufgeteilte Investitionskosten der Kerosin
(MtK) und Butanol (Mt-Butanol) Syntheserouten. Gréflenordnung: 150 t/h
Methanolzufuhr

Nach Herkunft aufsummierten, Umwandlungskosten (engl. Conversion
Cost) nach Gl 3-18 der MtK und Mt-Butanol-Routen. Zusétzliche
Wasserstoffkosten (engl. Hydrogen) betragen 3 €/kg, vergleiche Tabelle 3-9

Linke Achse: Produktgestehungskosten der Methanol basierten
Kraftstoffpfade fiir das Basisszenario, aufgeteilt in die Kostenkomponenten
Methanolkosten, Kapitalkosten (ACC), zusitzliche Wasserstoftkosten
(Hydrogen), sowie direkte und fixe Betriebskosten (OPEX).

Linke Achse: Abhiangigkeit der Produktgestehungskosten der vier
untersuchten Synthesen vom Methanolpreis

Einfluss der Zumischquote (engl. blending rate) erneuerbarer Kraftstoffe auf
den kombinierte Preis vor Steuern (engl. combined net costs). Die punktierte
Linie spiegelt den Durchschnittspreis fossiler Kraftstoffe in der EU im Jahr
2019 [337] wider. Die durchgezogenen Linien reprasentieren den
kombinierten Preis aus fossilen Kraftstoff mit dem Mittelwert der
methanolbasierten Kraftstoffe aus Abbildung 6-7, fiir die drei in Tabelle 6-1
definierten Szenarien.

Vergleich des Energiebedarfs und des Power-to-Fuel Wirkungsgrads der
Prozessanalysen aus der Literatur in Grau hinterlegt (Schemme [50] und
Huang et al. [55]) und im Gelb hinterlegt aus dieser Arbeit (engl. this work).
Fiir den COz-Abscheidungsausfwand wurde der in Kapitel 4.2 bestimmte
Wert fiir die direkte CO2-Abtrennung aus der Luft am Standort Westsahara

von 4,8 MJ/kg gewihlt.
Vergleich der Produktgestehungskosten (engl. Net Production Costs) der
Literaturrouten mit den Ergebnissen dieser Arbeit. Zum Vergleich wurden
die in Schemme [50] und Huang et al. [55] verwendeten Randbedingung
von 3 €/kg Hy und 70 €/t CO; verwendet. Zur Einordung zeigt die rechte
Achse den erreichten Power-to-Fuel Wirkungsgrad der Routen.
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