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Executive Summary

Kann der CO»- Ausstol3 nicht auf null ge-
fahren werden, missen negative Emissi-
onen erzeugt werden, damit Deutschland
THG-neutral wird

Um die Klimaziele des Weltklimarates IPCC
einzuhalten, miUssen die THG-Emissionen
bis 2050 bilanziell null erreichen. Bis dahin
geschehene Emissionen tber dem THG-
Budget, sowie weiter bestehende Ausstol3e,
missen aus der Atmosphére entfernt wer-
den. Dazu sind einerseits Pflanzen in der
Lage, andererseits existiert mit DAC eine
technische Losung. Das gewonnene CO;
kann entweder eingelagert und so dauerhaft
gespeichert werden (CCS) oder in Produkte
umgewandelt und so weiter genutzt werden
(CCu).

Direct Air Capture (DAC) - ein Verfahren
zur Gewinnung von CO; aus Luft

Zwei Hauptverfahrensvarianten stehen zur
Gewinnung von Kohlenstoffdioxid aus der
Atmosphére zur Verfligung. Beides sind
zweistufige Prozesse, bei denen zuerst bei
Umgebungsbedingungen das CO; aus der
Luft heraus ,gefiltert” wird. Danach muss der

hierfur benutzte ,Filter“-Stoff bei erhéhter
Temperatur unter Warmezufuhr regeneriert
werden, um das CO; in Reinform zu erhalten
und ihn fur den nachsten Zyklus wieder ein-
setzbar zu machen. Das Hochtemperatur-
Verfahren (HT-DAC) bendtigt fur die Rege-
neration eine Temperatur von 900 °C, wah-
rend das Niedertemperaturverfahren (LT-
DAC) mit ,nur® 100 °C auskommt.

DAC bendtigt 1400 bis 2500 kWh an (er-
neuerbarer) Energie, um eine Tonne CO;
aus der Atmosphére zu gewinnen

Neben elektrischer Energie, vorzugsweise
erneuerbarem Strom, fir Pumpen und Luft-
umwalzung, die etwa 200 bis 400 kWh/tcoz
verursachen, wird vor allem Warme bendtigt,
um die Regeneration durchzufthren. Die
aufzuwendende Energie pro Tonne CO; ist
bei beiden Verfahren vergleichbar, jedoch
bestehen beim LT-DAC-Verfahren wesent-
lich mehr Mdglichkeiten zur Nutzung von Ab-
warme fur die CO,-Gewinnung, bspw. aus
der Industrie oder der Mullverbrennung. Im
Gegensatz dazu muss fur die hohe Tempe-
ratur beim HT-DAC aktuell Erdgas einge-
setzt werden, da noch kein vollelektrisches
System existiert. Die Emissionen aus der
Verbrennung werden ebenfalls abgeschie-
den. Auch in puncto Skalierbarkeit gibt es
Unterschiede: LT-DAC-Verfahren kdnnen

Punktquelle
DAC

2020 2050 2020 2050 2020 2050
Konz. % 14-33 7-45 0,04
Kosten €t 15-140 30-130 125-800  41-82
E“eégﬁbe' KWht >600 >330 KA.  1400-2500

Tabelle 1: Kosten heute und prognostiziert fiir 2050. Die Zahlen fir DAC beruhen auf Aussa-
gen der DAC-Firmen Carbon Engineering, Climeworks und Global Thermostat. Die Daten fir
Punktquellen stammen aus der Literatur. Durch die technische Reife der Abscheidetechnolo-
gien wird hier keine weitere Kostensenkung angenommen.

* PtL: Power-to-Liquid (sinngemaf: Energie zu Flussigkraftstoff) bezeichnet Prozesse, in wel-
chen aus elektrischem Strom, Wasser und CO, oder CO Flussigkraftstoff generiert wird.
**CCS: Carbon Dioxide Capture and Storage (sinngemaf3: CO2-Abscheidung und Speicherung)
bezeichnet die Abtrennung von CO- aus Luft oder Abgas und eine dauerhafte (meist geologi-
sche) Speicherung
***CCU: Carbon Dioxide Capture and Utilization (sinngemafR: CO»-Abscheidung und Nutzung)
bezeichnet die Abtrennung von CO- wie bei CCS, allerdings hier mit anschlieRender Weiterver-
wertung fur bspw. synthetische Kraftstoffe (PtL).

1]
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auch bei kleinen und mittleren Anlagenkapa-
zitaten sinnvoll umgesetzt werden, ohne
dass die spezifischen Anlagen- und Be-
triebskosten Uberproportional steigen, wo-
hingegen HT-DAC-Verfahren nur im grof3en
Mal3stab einsetzbar sind.

Drei Wettbewerber teilen sich den Grol3-
teil des derzeitigen DAC-Marktes

Die drei Firmen Carbon Engineering aus Ka-
nada, Climeworks aus der Schweiz und Glo-
bal Thermostat aus den USA sind die groR-
ten Wettbewerber in der DAC-Sparte. Wah-
rend Carbon Engineering eine HT-DAC-L6-
sung entwickelt, konzentrieren sich die ande-
ren beiden auf LT-DAC-Systeme. Alle Fir-
men sind an der Schwelle zum kommerziell
einsetzbaren System und beginnen damit
ihre Lésungen in GroR3projekten zu demonst-
rieren, die sowohl CCU***, als auch CCS**-
Anwendungen umfassen.

Eine Tonne CO; aus Luft kostet derzeit
zwischen 150 und 800 USD/tco2

Innerhalb der erwahnten GroR3projekte wer-
den durch die Skalierung geringere Kosten
ermdglicht. Diese sind durch energieopti-
mierten und massenproduzierten bzw. groR3-
skaligen Aufbau der Verfahren erreichbar.
Durch weitere Verbesserungen sollen die
Kosten nach Aussage der Firmen bis 2050
auf unter 50-100 USD/tco2 sinken.

CO> Anteil CO,

€t €/L % €/L
37,75 0,085 3,1 105 1,85
11,29 0,060 2,3 105 1,87
37,59 0,1 2,9 140 2,31
37,59 0,1 3,6 105 1,73
37,59 0,1 7 20 0,33
100 0,27 17 20 0,33
250 0,67 34 20 0,33

Anteil Strom

Wirtschaftlichkeit von DAC kann schon
heute erreicht werden.

Die DAC-Anlagen kénnen aktuell dann wirt-
schaftlich arbeiten, wenn ein funktionieren-
der Emissionshandel vorliegt. So finanziert
Carbon Engineering seine Anlage mittels
des kalifornischen ,low carbon fuel stan-
dard“, der aktuell CO»-Preise um
200 USD/tco. bewirkt. Dieser Preis ergibt
sich aus der gesamten COa-Intensitat des
Kraftstoffs im Vergleich zu einem gesetzli-
chen Referenzwert. Durch Entfernen von
CO; aus der Atmosphare kdnnen Zertifikate
generiert werden, welche zum aktuellen
Marktpreis gehandelt werden. Dadurch
koénne die Anlage nach Aussage von Carbon
Engineering wirtschaftlich betrieben werden.
Generell ist bis 2050 eine starke Kostenre-
duktion zu erwarten. In Tabelle 1 sind die er-
warteten Kosten aufgelistet, welche von den
jeweiligen Firmen zur Verfligung gestellt
wurden. In der Literatur finden sich fur Sys-
teme, welche heute eingesetzt wirden, et-
was hoéhere Zahlen von 200-300 €/tco, als
die geringsten Schéatzungen der Firmen. Bis
2050 werden allerdings auch hier Kosten un-
ter 100 €/tco, erwartet. (Fasihi et al., 2019)

Referenz

%

67,5 2,74 (Albrecht et al. 2017)
73,1 2,56 (Becker et al. 2012)
68,1 3,39 (Konig et al. 2015)
62,5 2,77
Eigene Berechnung
24 1,37 basierend auf (Kénig
22 153  etal 2015; Albrecht et
’ al. 2017)
17 1,93

Tabelle 2: Kostenstruktur von PtL-Kraftstoffen fir beispielhafte Standortszenarien mit unter-
schiedlichen Beschaffungspreisen fir CO2 und erneuerbarem Strom. Berechnungen basieren
auf Konig et al. und deren simuliertem FTS-Prozess. Die Kosten wurden ausgehend von den
Literaturdaten neu berechnet, indem die Kosten fiir Strom und CO; entsprechend umgerechnet
wurden. Samtliche Kosten sind reine Produktionskosten ohne Abgaben wie Steuern oder

Transport.
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temperier- .

Landbedarf
km2/Mtcoz
Flache fiir
1 Gtcoo/a in 328.785 270.000
km?
Flache ent- Finnland Grol3britan-
spricht ca. nien
(Deutsches
Maiskomitee
e.V. (DMK); (National Academies Press
Referenz Wordehoff
et al. 2012;
Schink)

(US) 2018)

424-450

424.000-

390.000 7.000-8.400 450 000
Grof3raum Kalifornien/
Deutschland London Schweden

(Creutzig et al. 2019)

Tabelle 3: Flachenverbrauch verschiedener Maglichkeiten, CO; aus der Atmosphéare zu ent-
nehmen. Die Daten basieren auf den jeweils angegebenen Referenzen mit eigenen Um-
rechnungen, um die Zahlen vergleichbar zu gestalten.

CO, aus Punktquellen kann mit 15-
30 €/tcoz deutlich glinstiger sein als DAC
CO: kann neben der Entnahme aus der At-
mosphére auch aus konzentrierten Punkt-
quellen stammen. Dabei wird produziertes
CO; aufgefangen, anstatt es in die Atmo-
sphare zu entlasten, beispielsweise bei Ze-
ment- oder Stahlwerken. Zu beachten ist hier
auch, dass die CO,-Emissionen aus Quellen
wie dem Zementbrennen zu zwei Dritteln aus
der chemischen Reaktion stammen und pro-
zessbedingt unvermeidbar sind. Dem gegen-
Uber stehen vermeidbare Emissionen aus
der Energiebereitstellung z.B. fir Hochtem-
peraturwarme in der Industrie. Die hohere
Konzentration und die technische Reife der
Abscheideprozesse fiuhrt dabei zu deutlich
geringeren Kosten und einem potenziell
niedrigeren Energiebedarf. Diese werden
sich im Gegensatz zu DAC in den nachsten
Jahren voraussichtlich nicht gravierend ver-
andern, da Technologien wie Gaswaschen
bereits groRindustriell eingesetzt werden und
in der Regel lediglich fur das spezifische Ab-
gas validiert werden mussen. Die Technolo-
gien zur Abtrennung von CO, aus kon-
zentrierten (Ab-) Gasen sind vielfaltig. Weit

verbreitet sind die erwahnten Gaswaschen
oder die Druck- bzw.- Temperaturwech-
seladsorption.

COq-Bilanz von Punktquellen h&ngt stark
von der Weiterverwendung ab

Bei der Entnahme von CO; aus Punktquellen
ist im Hinblick auf den Klimawandel zu be-
denken, dass gefangenes CO; aus fossilen
Quellen bei stofflicher Nutzung lediglich ein-
mal wiederverwendet wird, ehe es endglltig
in die Atmosphére gelangt. Ein Netto-Null-
Zustand oder gar negative CO,-Emissionen
stellen sich somit nicht ein. Stammt das CO2
aus biogenen Quellen, wie beispielsweise
Biogasanlagen ist ein geschlossener Koh-
lenstoffkreislauf moglich.

Landbedarf von biogenen Ldsungen zur
CO-Entfernung aus der Atmosphére im
Vergleich zu DAC bis zu 65-fach hdher

Die verschiedenen Gewinnungsmaglichkei-
ten von CO; aus der Atmosphéare unterschei-
den sich neben den wirtschaftlichen und
technischen Aspekten auch in ihrem Platz-
bedarf. Im Vergleich zu DAC benétigen bio-
gene LoOsungen, beispielsweise BECCS*,

*BECCS: Bioenergy with Carbon Dioxide Capture and Storage (deutsch ca.: Bioenergie mit
CO;- Abscheidung und Speicherung), bezeichnet das Abscheiden und Speichern (CCS) von
CO; aus Abgasen der Energiegewinnung mittels biogener Energietrager, bspw. Biogas/-masse.

\Y
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viel groRere Flachen, die auRerdem ausrei-
chend fruchtbar sein missen. Je nach
Schatzung ist DAC zwischen 40 und 65 Mal
flacheneffizienter als Wéalder oder der Anbau
von Energiepflanzen.

Power-to-Liquid (PtL)

Unter Power-to-Liquid (kurz PtL) wird die
Herstellung von synthetischen Kraftstoffen
auf Basis von erneuerbarem Strom, Wasser
und einer Kohlenstoffquelle verstanden.
Uber eine Elektrolysestufe zur Wasserstoff-
herstellung und verschiedene Reaktions-
schritte kénnen so energiereiche Kohlen-
wasserstoffe hergestellt werden, die sich in
existierenden Produktionsprozessen und Inf-
rastrukturen als klimaneutraler Ersatz fur fos-
sile Erdolprodukte einsetzen lassen.

Fischer-Tropsch-Synthesen (FTS) kon-
nen Kohlenwasserstoffe aquivalent zu
Raffinerieprodukten liefern

Die FTS liefert Kohlenwasserstoffketten,
welche aus Synthesegas, also einem Ge-
misch aus Kohlenmonoxid (CO) und Was-
serstoff, hergestellt werden. Das CO, wird
dabei unabhéngig von der Quelle mittels
rickwartiger Wassergas-Shift-Reaktion
(rWGS) oder direkt in einer Dampf/CO»-Co-
Elektrolyse in CO umgesetzt.

Methanol aus PtL-Prozessen kann zu
Kraftstoffsubstituten umgesetzt oder als
Grundchemikalie verwendet werden
Methanol wird analog zur FTS aus Synthe-
segas produziert. Die Schritte vor der eigent-
lichen Synthese sind dementsprechend
identisch. Methanol kann direkt als Einsatz-
stoff fir chemische Verfahren verwendet
werden. Auch eine Nutzung als Kraftstoff ist
mdoglich, entweder direkt oder nach Um-
wandlung Uber den Methanol-to-Gasoline
(MtG)-Prozess.

Prozessintegration von DAC mit der PtL-
Synthese kann den Warmebedarf fur die
CO2-Gewinnung deutlich senken

Die vier Prozesskonfigurationen, also die
beiden Synthesegasvarianten verkntpft mit
den beiden Synthesen, wurden auf grundle-
gender Basis simuliert. Ziel dieser Prozess-
simulationen war es die Frage zu klaren, ob
die Abwarme der exothermen Synthesen
ausreicht, um die Regenerationswarme fur
die DAC bereitzustellen. Diese Synergie
wirde DAC im Vergleich zu CO; aus Punkt-
qguellen deutlich attraktiver machen. Es hat
sich gezeigt, dass vor allem die ineffiziente-
ren Prozesse mit vorgeschalteter PEM-
Elektrolyse im Syntheseteil ausreichend

1,00
0,80
® 0,60
?
=) Energetische Effizi-
2 040 enz des Prozesses
= . (Output an chemi-
scher Energie be-
0,20 zogen auf einge-
brachte Leistung)

abgedeckter Anteil
des DAC-Warme-
bedarfs durch die
Abwarme der
Synthese

'wWGS+MeOH rWGS+FTS

SOEC+MeOH

SOEC+FTS

Abbildung 1: Effizienz der verschiedenen Prozessvarianten gemaf vereinfachter Prozesssi-
mulationen mit je einer Synthesegaserzeugung (rWGS= reverse Watergasshift;
SOEC= Solid Oxide Co-Electrolysis Cell) und einer PtL-Synthese (MeOH= Methanolsyn-

these; FTS= Fischer-Tropsch-Synthese)
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Warme auf einem Temperaturniveau hdher
als 100°C auskoppeln konnen, wahrend die
effizienteren Prozesse mit Dampfelektrolyse
weniger Abwarme generieren. Alle Varianten
konnen mindestens die Halfte der fir den
DAC-Prozess benétigten Warme zur Verfi-
gung stellen.

Die CO:-Kosten haben im Vergleich zu
den Stromkosten einen geringen Hebel
auf den Preis des fertigen PtL-Produkts
Die Kosten fiir Kraftstoffe aus PtL-Verfahren
hangen von verschiedenen Faktoren ab. In
die Kosten flieRen der Strompreis, der CO»-
Preis, sowie fixe Anlagenkosten fiir Invest-
ment und Betrieb ein. Konig et al. bestimmen
mit 105 €/ MWh Strompreis und 38 €/tco. ei-
nen Kraftstoffpreis von 2,74 €/L fir ein Fi-
scher-Tropsch-Produkt. 70% entfallen dabei
auf Energie und nur 3% auf CO.. Bei An-
nahme einer CO,-Gewinnung per DAC fir
100€/tco2 und ginstigem erneuerbaren
Strom von 20 €/ MWh steigt zwar der Anteil
der CO,-Kosten auf 17 %, dennoch fallen die
Gesamtkosten auf 1,53 €/L. Es kann also
sinnvoll sein atmospharisches CO, an Orten
mit grofem Potential an Erneuerbaren zu
verwenden, statt Punktquellen-CO; mit teu-
rer Energiebeschaffung zu verknupfen.

CO2-Quellen im direkten Vergleich: Je
nach Szenario kann sowohl DAC als auch
Punktquellen-CO; sinnvoll sein

Bei der Auswahl der CO,- Quelle sollten ei-
nige Faktoren bedacht werden:
Klimaschutz: Wirklich COz-neutrale Kraft-
stoffe kdnnen nur mit atmosphérischem CO;
aus DAC oder Biomasse realisiert werden.
Fossile Punktquellen kdnnen nur mit langfris-
tiger Speicherung (CCS) THG-neutral wer-
den. Unvermeidbare fossile Emissionen, wie
beispielsweise aus Zementwerken, sollten
wie biogenes CO. gefangen werden, um
eine maximale CO»-Reduktion zu ermdgli-
chen. Es sollten allerdings keine unnétigen
Laufzeitverlangerungen fur vermeidbare fos-
sile Emittenten, vor allem im Energiesektor,
zugelassen werden.

Wirtschatftlichkeit: Hauptkostenfaktor synthe-
tischer Kraftstoffe ist der Strompreis. Stand-
orte mit glinstigem erneuerbaren Strom sind
also in der Regel Standorten mit glnstiger
COg-Verfligbarkeit vorzuziehen, vorausge-
setzt die CO-Kosten fur DAC entwickeln
sich wie erwartet. Dies hangt auch vom
Markthochlauf ab.

Markthochlauf: Um den erwarteten DAC-Be-

darf der nachsten Jahrzehnte fir PtL und die
chemische Industrie zu decken, missen In-
vestitionen in DAC getatigt werden. Die Ze-
mentindustrie allein kdnnte mit ihren aktuel-
len Emissionen von 22 Mtcoz/a den erwarte-
ten industriellen Bedarf an CO; als Rohstoff
im Jahr 2050 bei weitem nicht decken. Allein
fur die chemische Industrie erwartet man
auch bei stofflicher Nutzung der eigenen
COz-Emissionen einen zusétzlichen Bedarf
an CO; als Kohlenstoffquelle in Hohe von
41 Mtcoo/a, um das Ziel der CO,-Neutrlitéat zu
erreichen. (Heinzmann et al., 2020, Roland
Geres et al.,, 2019). DAC sollte daher so
schnell wie mdglich ausgebaut und so Pro-
duktionskapazitaten geschaffen werden. Die
Investitionssumme  steigt fir die von
Deutschland verursachten CO;-Emissionen
dabei schatzungsweise bis ins Jahr 2050 auf
knapp Uber 6 Mrd. €/a an. Um die erforderli-
che Kostensenkung auf optimalem Weg zu
erreichen, ist es wichtig, schon heute DAC-
Kapazitaten zu schaffen. Nur bei einem ste-
tigen Hochlauf, weder zu langsam noch zu
schnell, kdbnnen die Bedarfe in einigen Jahr-
zehnten zu den dann gesunkenen Preisen
gedeckt werden.

Vi



Abklrzungsverzeichnis

Abklrzungsverzeichnis

Abkiirzung Bedeutung

AEL Alkalische Elektrolyse

AMC Alkali Metal Carbonate Adsorption

BECCS Bioenergy with Carbon Dioxide Capture and Storage
BECCU Bioenergy with Carbon Dioxide Capture and Utilisation
BGM Biogas/Biomasse

CCs Carbon Dioxide Capture and Storage

CCuU Carbon Dioxide Capture and Utilisation

Carbon Engineering
Cl

CL

Cw
DAC
DACCS
DACCU
DWW
ES

ESA
FTS
Global Thermostat
GuD
HLM
HT-DAC
HTEL

ID

IGCC

K
LT-DAC
LW
MEA
MeOH
MU

oC
PEM(EL)
PSA
PtL/P2L
PtX/P2X
PW
r'WGS
SOEC
THG
TSA

VK

Carbon Engineering (Firma)

Chemische Industrie

Carbonate Looping

Chemische Wasche

Direct Air Capture

Direct Air Capture with Carbon Capture and Storage
Direct Air Capture with Carbon Capture and Utilisation
Druckwasserwasche

Energiesektor

Electro Swing Adsorption
Fischer-Tropsch-Synthese

Global Thermostat (Firma)

Gas und Dampf Kombikraftwerk

Hybrid Membrane / Liquefaction Process
High Temperature DAC
Hochtemperaturelektrolyse

Industrie und Industrieprozesse

Integrated Gasification and Combustion Cycle
Kryogene Trennung

Low Temperature DAC

Landwirtschaft

Chemische Wasche mit Monoethanolamin
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Einleitung und Zielsetzung

1. Einleitung und Zielsetzung

Erst 2018 veroffentlichte der Weltklimarat (IPCC) seinen Sonderbericht zum Klimawandel. Die-
ser fordert die Limitierung der globalen Erwarmung bis zum Ende des 21 Jahrhunderts auf ma-
ximal 1,5°C. Hierzu werden massive Reduktionen im Ausstol3 samtlicher Treibhausgase gefor-
dert. Spatestens 2050 soll so Netto Null, also die bilanzielle Treibhausgasneutralitét erreicht
werden. Danach werden die Herausforderungen nicht geringer, viel mehr muss ab 2050 Koh-
lenstoffdioxid (CO.) als bedeutendstes Treibhausgas, in groBen Mengen aus der Atmosphére
entnommen, also bilanziell negative Treibhausgasemissionen erreicht werden, um das im Be-
richt formulierte Ziel erreichen zu kénnen.

Dementsprechend missen Wege gefunden werden, um rasch vorhandene Emissionen zu ver-
meiden oder wenigstens zu mindern und langfristig negative zu erzeugen. Ein Weg fossile
Kraftstoffe und Kohlenstoffquellen zu ersetzen sind regenerative synthetische Kraftstoffe. Diese
werden aus grinem Wasserstoff zusammen mit CO; gewonnen. Das Kohlenstoffdioxid kann
dabei aus existierenden und nicht vermeidbaren fossilen oder biogenen Punktquellen, wie bei-
spielsweise Zementwerken oder anderen Industrieanlagen, Biogasanlagen, Mullheizkraftwerken
oder fossilen Kraftwerken stammen oder es wird mittels Direct Air Capture (DAC) direkt aus der
Luft gefiltert.

Gerade DAC ist in den letzten Jahren immer stérker in den Fokus geraten und es wurden deutli-
che Fortschritte hinsichtlich der technischen Reife erzielt. Hauptaugenmerk dieser Studie ist es
den Status dieser Technologie insbesondere mit Blick auf die Nutzung des CO: fur synthetische
Kraftstoffe zu erfassen. Dabei sollen verschiedene Ansatze herausgearbeitet werden und mit
der Gewinnung von CO- aus Punktquellen verglichen werden.

Der Einfluss der CO»-Quelle auf den gesamten Syntheseprozess unterliegt ebenfalls zahlrei-
chen Parametern, welche in dieser Studie ergriindet werden sollen. Mégliche Synergien sind
dabei ebenso von Interesse wie Restriktionen, die sich aus Logistik, Prozessintegration oder
anderen Faktoren ergeben. Die Auswahl der Syntheseroute mit mehreren Optionen soll eben-
falls ein Teil des Bewertungsprozesses sein. Die Verfahren unterscheiden sich hinsichtlich
Nutzbarkeit des Produktes und der Warmeintegration, welche gerade bei Nutzung von DAC ein
wichtiges Entscheidungskriterium ist, da dadurch der hohe Warmebedarf deutlich gesenkt wer-
den kann.

AbschlieRend soll ein Blick in die wirtschaftlichen Auswirkungen der Wahl der Kohlenstoffquelle
geworfen werden. Dabei wird der Einfluss der CO.-Quelle auf die Kosten der produzierten Kraft-
stoffe analysiert, wobei auch mdégliche Kostensenkungen durch den Markthochlauf der DAC-
Industrie beachtet wird. Dieser wird auch aus Sicht der involvierten Firmen geschildert, um hier
auch einen industrieinternen Blickwinkel mit abzudecken.

Die Wahl der CO,-Quelle fur synthetische Kraftstoffe soll abschlieRend fir Baden-Wirttemberg
unter den genannten Gesichtspunkten analysiert werden und die Wahl der moglichen Prozesse
begrindet werden.



Direct Air Capture (DAC)

2. Direct Air Capture (DAC)

Prozesse, welche Kohlenstoffdioxid direkt aus der Atmosphére filtern kdnnen, werden im Allge-
meinen als Direct Air Capture (DAC) bezeichnet. Dabei werden spezifische Interaktionen des CO;
mit Chemikalien und Materialien, sowie physikalische Eigenschaften genutzt, um das Treibhaus-
gas von den Ubrigen Komponenten der Luft zu separieren. Im folgenden Kapitel soll die allge-
meine Funktionsweise erklart werden.

DAC-Prozesse arbeiten alle mit zwei separaten Arbeitsschritten. Im ersten Schritt, dem Capture
oder Beladen, wird das CO; zunachst an ein Tragermaterial, auch Sorbens genannt, gebunden.
Je nach Technologie kommen hier unterschiedliche Stoffe zum Einsatz. Die Bindung erfolgt bei
DAC chemisch, da diese Bindungsart im Vergleich zu physikalischen Bindungskréaften deutlich
starker und selektiver ist. Diese Selektivitat verhindert, dass Fremdgase neben CO, mit abge-
trennt werden. Eine niedrige Selektivitat wirde bei den geringen CO,-Konzentrationen in der Luft
zu erheblichen Verunreinigungen im abgetrennten Gas fuhren. Wird also die Luft mit dem Sor-
bens in Kontakt gebracht, reagiert das CO, mit diesem und die kohlenstoffdioxidfreie Luft verlasst
die Anlage. Die Reaktion verlauft dabei freiwillig und exotherm. Nach einiger Zeit ist das Sorbens
gesattigt und kann keine weiteren CO»-Molekille mehr aufnehmen. Ist dieser Zustand erreicht,
wird der Capture Schritt beendet und die Luftzufuhr gestoppt. Eine schematische Darstellung von
DAC Verfahren zeigt Abbildung 2.

Im zweiten Schritt, der Regeneration, wird das gebundene CO; zurlickgewonnen. Dabei ist allen
DAC-Technologien gemein, dass die Regeneration mit erheblichem Energieaufwand verbunden
ist, da die starke Bindung, welche zuvor beim Capture aufgebaut wurde, gebrochen werden muss.
Die bengtigte Energie wird in Form von Warme zugefihrt. Vor allem das Temperaturniveau, auf
dem diese Warmeenergie bereitgestellt werden muss, unterscheidet sich innerhalb der DAC-
Technologien deutlich. Generell stellen sich fir DAC-Technologien einige Herausforderungen.
Mit die grof3te ist hierbei die mit ca. 400 ppm sehr geringe Konzentration von Kohlenstoffdioxid in
der Atmosphare. Dadurch ist die minimal erforderliche Trennarbeit, welche physikalisch zwingend
aufzubringen ist, um den Faktor 3 bis 5 hdher als bei héher konzentrierten Punktquellen (Wilcox,

DAC-GRUNDVERFAHREN

Abbildung 2: Schematische Darstellung des DAC Prozesses, bestehend aus einem Capture
Schritt und einem davon zeitlich oder raumlich getrennten Regenerationsschritt. Das Sorbens
kann aus unterschiedlichen flissigen oder festen Materialien bestehen. (HI-CAM, 2020)
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2012). Dadurch erhoht sich zum einen der Energiebedarf fir die bloRe Abtrennung, und zum
anderen auch das Luftvolumen, welches mit dem Sorbens in Kontakt gebracht werden muss.
Zudem sind bei dieser hohen Verdiinnung ausschlief3lich selektive chemische Bindungen in der
Lage einen ausreichenden Trenngrad zu erreichen. Physikalische Ad- oder Absorptionen schei-
den aufgrund ihrer geringen Spezifitat aus.

In diesem Kapitel sollen die verschiedenen Verfahren anhand der gréf3ten drei Hersteller und
Entwickler fur DAC-Module vorgestellt und eingeordnet werden. Dazu wurden vorhandene Lite-
ratur und neuste Studien gesichtet. Zusatzlich wurden Interviews mit den jeweiligen Firmen
durchgefihrt, um einen Eindruck tUber die aktuellen Aktivitaten tber veroffentlichtes Material hin-
aus zu erhalten. Die Ergebnisse dieser Recherche und vor allem die Aussagen aus den Inter-
views sind im Folgenden unter den jeweiligen Technologien abgebildet.

2.1. Hochtemperatur Verfahren (HT-DAC)

Sorbens
Losung einer starken Base, meist Natrium- oder Kaliumhydroxid

Capture-Schritt

Luft wird mit der Base in Kontakt gebracht, wobei aus CO, und Hydroxid wasserge-
|ostes Kalium- (Natrium-) carbonat entsteht.
Regenerationsschritt

Das Kalium (Natrium-) carbonat reagiert mit Kalziumoxid zu festem Kalziumcarbonat
(Pellets) und der urspriinglichen Base, welche wiederverwendet wird.
Das Kalziumkarbonat wird stark erhitzt und zerfallt so zuriick in CO; und
Kalziumoxid, welches recycelt wird.

Energieverbrauch

Keine aktuellen Angaben. Perspektivisch (2050): 366 kWh/tco2 (elektrisch) & 1458
kWh/tcoz (thermisch) laut Carbon Engineering (Keith et al., 2018)
Kosten (USD/tco?)

Perspektivisch (2050): 64-232 USD/tcoz; aktuell <200 USD/tcoz laut Carbon Engine-
ering (Keith et al., 2018)

Entwicklungsstatus

Pilotanlage von Carbon Engineering, welche als Grundlage fur die
Zukunftsprognose dient. Aktuelle Planungen im Joint Venture 1Pointfive sieht eine
Anlage mit einer Kapazitat von 1 Mtco2 pro Jahr vor.

Tabelle 4: Steckbrief mit den grundlegenden Informationen zu HT-DAC-Verfahren, im speziel-
len Informationen Uber die Losung des Marktflhrers in diesem Sektor: Carbon Engineering.

Das HT-DAC-Verfahren ist prinzipiell eine alkalische Gaswasche, ahnlich zur Amin- bzw. Druck-
wasserwasche. Fir die atmosphéarische Abtrennung von CO» werden als Lésungsmittel allerdings
stark konzentrierte alkalische Lésungen, meist Natrium- oder Kaliumhydroxid, eingesetzt. Diese
reagieren selektiv und schnell mit dem CO; aus der Luft, wodurch trotz der niedrigen Konzentra-
tion von ca. 400 ppm (Rogelj et al., 2018) eine ausreichende Absorptionsgeschwindigkeit und
eine selektive Abtrennung mdoglich ist. Bei dieser ersten Kohlenstoffdioxidbindenden Reaktion
entsteht wassergeltstes Kaliumcarbonat nach Reaktionsgleichung (2.1), wobei je nach Verfahren
Natrium auch durch Kalium ersetzt werden kann. (Carbon Engineering, 2020, Viebahn et al.,
2018)

2 KOH (aq.) + CO> (g) — K2COs (aq.) + H20 (I) (2.1)
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Die Kontaktierung von Losungsmittel mit der Luft erfolgt entweder im Naturstrom oder mittels
aktiver LUftung in Riesel- oder gepackten Kolonnen, welche eine grol3e fliissigkeitsbenetzte Ober-
flache bieten. Dies ermdglicht eine hohe Ausbeute aus der zugefuhrten Luft, was den umzuwal-
zenden Ldsungsmittelstrom verringert. Die anndhernd CO.-freie Luft wird wieder in die Umge-
bung entlassen. Die bei der Luftkontaktierung entstandene Alkalicarbonatlésung wird in einen
Kaustifizierer gegeben, in welchem eine Reaktion mit Kalziumhydroxid nach Gleichung (2.2) statt-
findet.

K2COs (aq.) + Ca(OH); (s) — 2 KOH (aqg.) + CaCOs (s) (2.2)

Bei dieser Reaktion entsteht Kalziumcarbonat, sowie die urspriingliche Natrium- (Kalium-) hydro-
xidldsung, welche wieder zuriick in den Gaswascher geschickt werden kann. Das feste Carbonat
wir in den Kalzinierer Uberfuhrt. Dort wird es auf ca. 900 °C erhitzt und in einer dem Kalkbrennen
ahnlichen Reaktion nach Schema (2.3) zu Kalziumoxid, auch Branntkalk genannt, umgesetzt.

CaCOs + Energie— CaO + CO» (2.3)

Bei diesem Vorgang wird das gefangene CO; wieder frei und kann gesammelt und konditioniert
werden. In einem letzten Verfahrensschritt wird der Branntkalk geldscht, also mit Wasser zur
Reaktion gebracht, wobei wiederum Kalziumhydroxid entsteht. Damit schlief3t sich auch der Re-
generationskreislauf. Ein Verfahrensschema ist in Abbildung 3 dargestellt. Durch die hohen Tem-
peraturen beim Kalzinieren ist dieser Prozess sehr energieintensiv und bestimmt so maf3geblich
den Energiebedarf des Gesamtprozesses. (Fasihi et al., 2019, Keith et al., 2018, Mahmoudkhani,
Keith, 2009a) Fur das hohe Temperaturniveau wird in der ersten Pilotanlage von Carbon Engine-
ering, dem fihrenden Hersteller der HT-DAC-Technologie, Erdgas als Warmequelle genutzt,
was, durch die zusatzlich verursachten Emissionen, die Effizienz senkt (Carbon Engineering,
2020). Die benotigte Energie fur dieses Verfahren wird von Fasihi et. al in einer Ubersichtstudie
auf 1,5-2,8 MWh Gesamtenergieeinsatz je tcoz bestimmt (Fasihi et al., 2019), wahrend Carbon
Engineering selbst von 1,82 MWh/t ausgeht (Keith et al., 2018). Dabei handelt es sich allerdings
um veranderliche Anteile an thermischer und elektrischer Energie. Eine erste Versuchsanlage ist
von Carbon Engineering 2015 in Squamish, Kanada, gebaut und in Betrieb genommen worden,
welche 0,6 tcoz pro Tag aus der Luft filtern kann. Auf Basis dieses Piloten haben Keith at al. 2018
eine Analyse veroffentlicht, welche das 6konomische Potential der Technologie beschreibt. Car-
bon Engineering erhofft sich durch die exaktere Auslegung der einzelnen Komponenten eine
deutliche Steigerung der Effizienz, da beim Piloten verfligbare Teile verwendet werden mussten,
welche nicht zwangsweise aufeinander abgestimmt waren. Bei dieser grof3technischen Umset-
zung sollen, wie bereits erwahnt, Energieverbrauche von 1824 kWh/tco, realisierbar sein, wobei
366 kWhltco2 auf elektrische Energie entfallen. Der Rest ist Warme, welche durch das hohe Tem-
peraturniveau mittels Erdgas bereitgestellt werden muss. Die in der Veroffentlichung erwéahnte
Variante, den Prozess ausschlie3lich mit Erdgas zu versorgen, geht nach Aussage von Carbon
Engineering auf eine inzwischen Uberholte Zielsetzung zuriick, nach der eine autarke Anlage
entstehen sollte, also auch der Strom selbst produziert werden musste. Die Version mit kombi-
nierter Nutzung von (erneuerbarem) Strom und Erdgas gilt heute als bevorzugte Variante. Dabei
wird das bei der Regenerierung entstandene CO; parallel zum atmosphéarischen CO, abgeschie-
den. Dennoch verschlechtert sich durch den Einsatz die Gesamteffizienz. Weiter erklart Carbon
Engineering, dass ein rein elektrisches System in Entwicklung ist, aber nicht in naher Zukunft
verfligbar sein wird. Insbesondere das Grof3projekt des vor kurzem gegrindeten Joint Venture
1pointfive, welche eine 1 Mt Capture Anlage in Kooperation mit der Occidental Petroleum Corpo-
ration plant, wird nicht ohne Erdgas auskommen. Das CO; aus dieser Anlage wird fiir das so
genannte enhanced oil recovery (EOR)-Verfahren genutzt, wobei CO; in Ollagerstatten gepumpt
wird, um mehr Rohdl aus dem Boden extrahieren zu konnen. Bisher wurde das CO- hierflr aus
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unterirdischen Lagerstatten gewonnen, welche allerdings mit der Zeit zur Neige gehen. Occiden-
tal ist damit in Amerika der grof3te CO»-Abnehmer und hat entsprechend viel Erfahrung in der
Untergrundspeicherung von CO,. Wahrend dieser Ansatz in Europa kritisiert wird, nutzt Carbon
Engineering diesen wirtschaftlichen Approach, um die GroRanlage zu finanzieren. Eine Tonne
CO; aus der Luft soll dabei weniger als 200 USD kosten. Diese Kosten werden laut Aussage in
unserem Interview mit Carbon Engineering durch den Emissionshandel gedeckt. Das Geschéfts-
modell funktioniert dabei besonders in Kalifornien, da hier seit 2011 der ,low carbon fuel standard®
gilt. Diese Gesetzgebung soll einen stetigen Riuckgang der CO2-Emissionen von flissigen Kraft-
stoffen bewirken. Dabei wird die Kohlenstoffintensitét der jeweiligen Kraftstoffe tiber die gesamte
Produktionskette bis zum Verbraucher bewertet und auf den Energieinhalt bezogen. So besteht
diese Bilanz bei klassischen, fossilen Brennstoffen lediglich aus den Emissionen bei der Herstel-
lung und bei der Verbrennung. Wird nun wie beim EOR bei der Herstellung des Kraftstoffes CO-
aus der Atmosphare unterirdisch verbracht, so wird diese Menge von den Emissionen des Kraft-
stoffes abgezogen und die Kohlenstoffintensitat sinkt. Der Staat Kalifornien gibt einen jahrlich
sinkenden Referenzwert fir die Kohlenstoffintensitat der Kraftstoffe vor, welcher erreicht werden
muss. Hersteller, welche diesen Wert unterschreiten kdnnen, erhalten Zertifikate, die sie an He-
steller verkaufen kdnnen, welche den Referenzwert tberscheiten. Bilanziell sollen so die produ-
zierten Kraftstoffe im Schnitt genau die Referenzkohlenstoffintensitat haben. Aktuell kostet eine
Tonne CO; in diesem Zertifikatehandel ca. 200 USD. Wenn also eine Tonne CO; flir weniger als
200 USD aus der Luft abgetrennt und sequestriert werden kann, lohnt sich dies bei der Produktion
von Kraftstoffen via EOR. Dies ist das erwahnte Geschaftsmodell von Carbon Engineering mit
Occidental. (Aine, McCoy, 2018, California Air Resources Board, CARB, 2020)

Der Schritt in Richtung GroRanlage ist laut Carbon Engineering der einzig sinnvolle fir die HT-
DAC-Technologie, da technologiebedingt kleinskalige Anlagen wenig plausibel sind.
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Abbildung 3: Schematische Darstellung des Prozesses von Carbon Engineering (Carbon
Engineering, 2020)
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2.2. Niedertemperatur Verfahren (LT- DAC)

Sorbens
Stutzmaterial (meist polymerbasiert) mit Aminogruppen an der Oberflache
Capture-Schritt

Luft wird an die Oberflache des Sorbens geleitet. Die Aminogruppen reagieren selektiv mit
dem CO; und binden es (Chemisorption).

Regenerationsschritt

Durch Erhitzen auf moderate Temperaturen und Evakuieren wird die Bindung gebrochen und
das CO:; freigesetzt.

Energieverbrauch
150-300 kWhtcoz (elektrisch) & 1170-2000 kWh/tcoz (thermisch)

Kosten
Perspektivisch <50-100 USD/tcoz; aktuell: 150-800 USD/tcoz

Entwicklungsstatus

Erste Pilotanlagen und kommerzielle Module von Climeworks und Global Thermostat beste-
hen heute. Beide planen eine Ausweitung auf grof3ere und zahlreichere Anlagen, Climeworks
eine CCS-Anlage in Island mit 4000 tco2/a (2021) (Climeworks, 2020a) und eine PtL-Anlage
in Norwegen mit 8000 tpy/a (2023) (20-30% DAC mit spaterer Erweiterung auf 80000 tpy/a
und 100% DAC in 2026) (Norsk e-Fuel, 2020), Global Thermostat mit einer Anlage in Chile
im Haru Oni-Projekt mit 2000 tcoz/a (2022) und einem endgultigen Ziel von 10 Mtco2/a (2026).
(Siemens Energy, Porsche)

Tabelle 5: Steckbrief mit den grundlegenden Informationen zu LT-DAC- Verfahren, im speziel-
len Informationen Uber die Lésungen der Marktfiihrer in diesem Sektor: Climeworks und Global
Thermostat.

Eines der am weitesten verbreiteten und entwickelten Verfahren ist das Low Temperature (LT)-
DAC Verfahren. Dabei handelt es sich im technischen Sinn um eine Temperatur-Vakuum-Wech-
sel-Adsorption (TVSA). Das Sorbens ist dabei ein Feststoff, welcher an der Oberflache tber Ami-
nogruppen verfugt. Analog zu Aminwasche, reagieren die Aminogruppen mit dem CO- aus der
Luft nach folgendem Reaktionsschema zu Ammoniumcarbamat (Wurzacher2011):

CO2 + 2 R-NH2 - R-NHCOO" + R-NH3"* (4)

Dabei bezeichnet R den Rest, also das Tragermaterial, auf dem die Aminogruppen gebunden
sind. Dies ist beispielsweise ein Polymermaterialmaterial bei Climeworks oder Polyethylenimin
(PEI) bei Global Thermostat (Kistenmacher et al., 2018). Adsorptionsanlagen arbeiten generell in
zyklischem Betrieb, das heil3t eine Adsorptionsphase wird von einer Regenerationsphase gefolgt.
Wahrend der Adsorption wird Umgebungsluft Gber Geblase angesaugt. Es existieren auch Kon-
zepte mit einem nattrlichen Umlauf, welche allerdings noch nicht kommerziell entwickelt wurden
(Lackner, 2010). Das CO; aus der Luft wird bei Kontakt mit dem Sorbens an diesen gebunden
und so aus der Luft separiert. Die vom Kohlenstoffdioxid befreite Luft verlasst anschliel3end die
Anlage und wird zurtick in die Atmosphare gegeben. Dieser Vorgang wird durchgefihrt, bis die
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gewunschte Sattigung im Sorbens erreicht ist, also ausreichend viele der Aminogruppen mit Koh-
lenstoffdioxid reagiert haben, wobei die CO,-Aufnahmerate mit steigender Beladung exponentiell
sinkt (Wurzbacher et al., 2012). Im Anschluss beginnt der Regenerationszyklus. Dazu wird die
Kammer zunachst evakuiert, um eine Kontamination mit Umgebungsluft, also Sauerstoff und
Stickstoff zu verhindert, sowie die Desorption zu beschleunigen. AnschlieRend wird der Sorbens
erhitzt, um die starken chemischen Bindungen zu trennen und vom Amoniumcarbamat zurtick zu
den Aminogruppen und dem freien CO, zu gelangen. Die Regenerationstemperaturen liegen
hierbei deutlich niedriger als bei der alkalischen Gaswéasche bzw. HT-DAC. Aktuelle kommerzielle
Anlagen kommen mit Temperaturen zwischen 80 und 110°C aus. Die Warme wird dabei mittels
Wasserdampf zugefuhrt, welcher direkt in die Kammer mit dem Sorbens geleitet wird. Das Va-
kuum hilft hier die nétigen Temperaturen zu verringern. Mit bis zu 480°C bei bestimmten metall-
organischen Gerlstverbindungen (MOFs) als Sorbens kdnnen die Regenerationstemperaturen
allerdings auch deutlich héher liegen (Fasihi et al., 2019). Solche Systeme haben sich allerdings
bis dato nicht durchgesetzt. Vergleichsweise geringe Temperaturen haben unter anderem den
Vorteil, dass gunstigere Energiequellen erschlossen werden kdnnen. Die Warme kann beispiels-
weise Abwarme aus anderen Prozessen, wie der Kraftstoffsynthese oder der Stromerzeugung
sein. Auch solarthermische oder geothermische Energiegewinnung kann mit diesen Technolo-
gien eine Mdglichkeit sein die Kosten und den CO.-FulRabdruck weiter zu senken. Das desor-
bierte CO; kann dank der hohen Selektivitat der Chemisorption in sehr guter Reinheit gewonnen
werden, muss allerdings fir Lagerung und Nutzung komprimiert werden. Eine Gasreinigung ist
Ublicherweise nicht nétig. Der Energieverbrauch liegt laut der Analyse von Fasihi und den durch-
gefuhrten Interviews zwischen 1000 und 2300 kWh je Tonne CO; und damit etwas niedriger als
bei der alkalischen Wasche (Fasihi et al., 2019). Auch bei dieser Technologie wird der Hauptener-
giebetrag zur Regeneration benotigt und ein kleinerer Anteil elektrischer Energie fir die Luftum-
walzung, Vakuumerzeugung und Komprimierung des CO..

Ein weiterer Vorteil der Adsorptionstechnologie ist, dass neben dem gewiinschten Produkt CO-
auch Feuchtigkeit aus der Luft gewonnen werden kann. Dieses Wasser kann in nachgeschalteten
Syntheseverfahren als Grundlage fir die Wasserstoffproduktion dienen und so eine externe Was-

PHASE 1 PHASE 2
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Abbildung 4: Schematische Darstellung des Prozesses von Climeworks (Wagener, 2017)
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serversorgung ganz oder teilweise ersetzen. Zudem konnte aus diesem Wasser der zur Regene-
ration benotigte Wasserdampf erzeugt werden oder Wasserstoff fur etwaige Synthesen generiert
werden.

Eine erweiterte Losung wurde von Global Thermostat LLC entwickelt. Das DAC+ genannte Sys-
tem, kann CO; entweder parallel aus Abgasen und Luft oder allein aus der Luft gewinnen. Global
Thermostat sieht dabei zwei verschiedene Betriebsmodi vor. Im ersten Szenario ist erneuerbare
Energie im Uberschuss verfligbar und die angeschlossenen Energieverbraucher, beispielsweise
Anwohner oder Produktionsanlagen, kénnen versorgt werden. Der lberschiissige Strom wird
dann der DAC-Einheit zugefiihrt, welche Kohlenstoffdioxid aus der Luft entfernt und zur Weiter-
verarbeitung konditioniert. Ist nicht ausreichend erneuerbare Energie oder im Extremfall gar keine
verflugbar (Dunkelflaute), wird Erdgas benutzt, um in einem klassischen Kraftwerksprozess Ener-
gie zu erzeugen. Das Abgas wird dann durch die Capture-Einheit geleitet und das CO; entfernt.
Fur die Regeneration wird die Niedertemperaturabwéarme aus dem Kraftwerksprozess genutzt.
Neben dem Abgas wird zusatzlich Luft durch die Absorbereinheit geleitet, aus welcher ebenfalls
das CO; entfernt wird. Der Anteil der Luft betrégt dabei ca. zwei Drittel. Damit ist die Anlage laut
Global Thermostat stets CO,-negativ, egal ob mit Erneuerbarer Energie oder mit Erdgas geheizt
wird. AuRerdem ist eine durchgehende Energieversorgung der Verbraucher maéglich, sowie ein
konstant CO2-negativer Betrieb. Durch die saubere Verbrennung von Erdgas und dem speziell
entwickelten Sorbens, bestehen wenig Probleme mit Schadstoffen, wie NOx oder SOx, welche
Ublicherweise die Adsorption kompromittieren. Die regelmafige Regeneration und damit gewis-
sermal3en Reinigung mit Wasserdampf hilft ebenfalls Schadstoffe zu entfernen, und die geringen
Temperaturen sorgen auch fir eine verlangsamte Deaktivierungskinetik. Alles in allem, so Global
Thermostat, kann mit DAC+ eine kontinuierliche Versorgung mit CO2 und Energie garantiert wer-
den. Ein Kritikpunkt ist, dass immer noch ein fossiler Brennstoff eingesetzt werden muss. Doch
auch Global Thermostat sieht das System eher als Ubergangslosung hin zu einem erneuerbaren
Energiemarkt. Auch deswegen und nicht nur auf Grund der Schadstoffproblematik wiirde Global
Thermostat kein System basierend auf Kohleenergie anbieten.

2.3. Andere DAC-Technologien

Neben den beiden etablierten Verfahren, gibt es noch einige andere Ansatze, CO; aus der Luft
zu filtern. Diese sind allerdings noch im Laborstadium. Dementsprechend ist es schwierig zum
aktuellen Zeitpunkt technologische oder 6konomische Prognosen zu treffen. Ein vielversprechen-
der Ansatz von Eisamann et al. bzw. Voskian und Hatton ist die so genannte Elektro-Wechsel-
Adsorption. (Eisamann et al., 2009, Voskian, Hatton, 2019) Letztere schlagen dabei einen Aufbau
ahnlicher einer galvanischen Zelle vor. Die Elektroden sind dabei in einer Art Sandwichbauweise
angefertigt. Die Auf3enschicht ist aus einem pordsen Material mit Guadininbeschichtung aufge-
baut. Diese ist beim Beladungsvorgang mit der Luft in Kontakt. Durch einen Elektroneniber-
schuss erfolgt eine Reaktion, welche das CO, ahnlich einer Chemisorption an Anthraquinon an
der Oberflache bindet. Fir den Ladungsausgleich sorgt die innenliegende Schicht, welche gegen
die Umwelt abgeschlossen ist und aus Polyvinylferrocen besteht, bzw. mit einem solchen Material
beschichtet ist. Dieses Material dient je nach Betriebszustand als Elektronen-Donor oder Akzep-
tor, indem das Eisenatom wahlweise reduziert oder oxidiert wird. Im Falle des Regenerationszyk-
lus wird das Eisen reduziert, um Elektronen aufzunehmen und einen Mangel im carboxylierten,
also beladenen, Anthraquinon hervorzurufen. Dadurch erfolgt die reversible Reaktion zur Bela-
dung und das CO; wird frei und kann abgepumpt werden. Ein solches System soll mit einem
Strombedarf von 253 kWh/t CO. realisierbar sein und Capturekosten von lediglich 50-
100 USD/tco2 ermdglichen. Die Firma Verdox hat sich diesem Ziel verschrieben und will schon in
naher Zukunft kommerzielle Systeme zur Marktreife entwickeln, indem zahlreiche Einzelzellen
parallelisiert werden. Allerdings ist die Griindung so frisch, dass man zu keinem Interview bereit
war, und so lasst sich schwer abschatzen inwieweit und wann ggf. ESA eine Alternative zu den
etablierten DAC-Verfahren darstellen wird.
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Ein weiter Ansatz, welcher bis dato von keiner Firma aufgegriffen wurde, ist das Kristallistions-
verfahren zur Direct Air Capture. Hierbei handelt es sich analog zur HT-DAC um ein Chemisorp-
tionsverfahren mit flissigem Sorbens. Dieses besteht in diesem Fall aus einer Aminosaurel6-
sung. Bei Kontakt mit Luft reagiert das CO-, daraus zu einem ebenfalls wassergeldsten Carbo-
natsalz. In einer Sekundarreaktion wird dieses Salz zu festem m-BBIG (meta-benzene-bis(imino-
guanidine) umgesetzt, wobei die urspriingliche Aminosaure sowie ein in diesem Fall unldsliches
und damit festes Carbonatsalz entsteht. Ahnlich dem Pelletreaktor von Carbon Engineering kann
nun dieses feste Salz unabhangig vom Capture-Schritt regeneriert werden. Dazu werden mode-
rate Temperaturen von 60-120°C bendotigt. Bei der Regeneration entsteht direkt gasformiges CO-
und flissiges Wasser. Das regenerierte Salz kann zurtickgefihrt und erneut mit beladener Ami-
nosaure zur Reaktion gebracht werden. Ein solches System soll mit 2273 kWh/t an Energie aus-
kommen und so eine kostenglinstige Capture-Technologie darstellen. Zahlenwerte zu den Kos-
ten sind aber zum aktuellen Zeitpunkt nicht veroffentlicht.

Ein sehr futuristisch anmutendes Konzept stammt von Freitas (Freitas, 2015), welcher Nanoma-
schinen verwenden mdchte, um CO; aus der Luft zu filtern. Dabei handelt es sich gewissermalien
um ,Sortierrotoren®, welche selektiv CO, durch eine Barriere transportieren konnen. Diesen, an
natiiriche Membranen, wie die in der menschlichen Lunge, angelehnten Apparate, kénnten so
Kohlenstoffdioxid aus der Luft filtern. Die Molekile haften dabei selektiv am Rotor und werden
durch Drehung auf die andere Seite transportiert. Dort entlassen, kann das CO, zur Weiterverar-
beitung transportiert werden. In grof3er Anzahl kdnnten diese Maschinen eine kostengunstige
DAC-Alternative bieten, so Freitas. Die ,Nanofabrik“-Ldsung konnte dabei kombiniert mit gunsti-
gem erneuerbaren Strom, Capture Kosten von 21 USD/tcoz erreichen. Durch den sehr frihen
Status der Entwicklung sind Prognosen allerdings schwierig.

e~ Reverse e-‘
Polarity

Fe* Fe

< < 3!

Abbildung 5: Schematische Darstellung des ESA-Prozesses mit der CO, absorbierenden
Elektrode (auRen) aus Poly-1,4-anthraquinon und der Polyvinylferrocenschicht in der Mitte.
(Voskian, Hatton, 2019)
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2.4. Potential und Evaluation der Technologien

HT-DAC TVSA

366
200-300 200
(1500%)
1458
1500-2000 1170
(2448™)
64-232 (aktuell <100 (aktuell

* rein elektrisches System zur Warmegewinnung und Luftumwalzung
** Energiegewinnung rein durch Erdgas

Tabelle 6: Vergleich der drei grofdten Hersteller und Entwickler von DAC-Systemen. Die
Daten sind aus Literatur und Aussagen der jeweiligen Firmen in Interviews. Daten fur heu-
tige Systeme beziehen sich auf die erwarteten Parameter konkret geplanter Grof3anlagen
wahren die Zahlen fur 2050 aus Prognosen der jeweiligen Firmen stammen.

Zum aktuellen Zeitpunkt im Jahr 2020 haben sich also auf dem DAC-Markt drei Hauptwettbewer-
ber hervorgetan: Carbon Engineering aus Squamish in Kanada, Climeworks aus Zirich in der
Schweiz und Global Thermostat aus New York in den USA. Neben diesen Hauptdarstellern exis-
tieren noch weitere, zum Teil recht junge Unternehmen, welche vor allem an spezielleren Lésun-
gen arbeiten. Beispielhaft wéare hier Skytree aus den Niederlanden zu nennen, welche kleinska-
lige LT-DAC-Systeme fiir den Einsatz in PKW-Klimaanlagen entwickeln. Das Ziel ist hierbei eine
Reichweitenerhdhung von elektrischen Fahrzeugen, indem, statt Frischluft anzusaugen, lediglich
CO,, Schad- und Geruchstoffe aus der Raumluft entnommen werden, um die Luftqualitat aufrecht
zu erhalten. Der Vorteil besteht darin, dass keine oder deutlich weniger Frischluft auf Raumtem-
peratur erhitzt oder gekihlt werden muss, was eine Energieersparung bedingt. Skytree will so
eine Reichweitensteigerung von bis zu 20% erreichen. Dieses System zielt dementsprechend
nicht auf eine Entnahme von atmosphéarischem CO,, sondern dient der Luftqualitatssteigerung.

Auf dem Gebiet CO, aus der Luft zu filtern sind oben genannte Firmen seit einigen Jahren aktiv.
Carbon Engineering betreibt HT-DAC und hat bereits eine funktionierende Pilotanlage in
Squamish installiert. Diese ist allerdings bedingt durch die Verfugbarkeit bestimmter Komponen-
ten in entsprechender Dimension nach eigenen Aussagen nicht wirtschaftlich, sondern dient als
Proof-of-Concept. In der geplanten GrofRanlage des Ablegers 1pointfive will Carbon Engineering
dank Skaleneffekte und aufeinander ausgelegten Bauteilen Wirtschaftlichkeit erreichen, welche
allerdings zum heutigen Zeitpunkt nur dank des kalifornische LCFS erreicht werden kann. Die
hohen Temperaturen fir den Regenerationsschritt sollen dabei durch die Verbrennung von Erd-
gas erreicht werden, welches aus fossiler Quelle stammt. Das dabei entstehende CO, wird zwar
ebenfalls abgeschieden, senkt aber dennoch die Effektivitat der Gesamtanlage. Es gibt Bestre-
bungen das bendtigte Brenngas aus einer nachgeschalteten Fischer-Tropsch-Synthese, bei wel-
cher Methan als ungewiinschtes Nebenprodukt entsteht, zu entnehmen, ein konkretes Konzept
steht allerdings noch aus. Auch ein vollelektrisches System auf Basis regenerativer Energie be-
findet sich in Entwicklung. Im geplanten Grof3projekt, welches von dem Joint Venture 1pointfive
umgesetzt wird, mit einer Capture-Kapazitat von 1 Mtcoz aus der Luft im Jahr kommt allerdings
konventionelles Erdgas zum Einsatz, da hier gar keine FT- Synthese nachgeschaltet ist, sondern

10



Direct Air Capture (DAC)

das Kohlenstoffdioxid fur enhanced oil recovery (EOR) eingesetzt wird. Die Mineraldlfirma Oc-
cidental will damit zur Neige gehende unterirdische CO. Reserven nachhaltig ersetzen und so
den gesamten THG-FufRabdruck seiner Produkte verringern. Carbon Engineering profitiert dabei
von Occidentals groRRer Erfahrung in der unterirdischen Verbringung von CO,. Des Weiteren kdn-
nen so, gerade in Kalifornien, CO- Zertifikate gehandelt werden, wodurch die Anlage wirtschaft-
lich betrieben werden kann. Die Preise fir eine Tonne CO, werden dabei stetig heu verhandelt
und sind in den letzten Jahren stark gestiegen. Wéahrend 2015 eine Tonne CO» noch fir unter
50USD gehandelt wurde (Aine, McCoy, 2018, California Air Resources Board, CARB, 2020) stieg
der Preis mit einigen Schwankungen auf ca. 200 USD zum aktuellen Zeitpunkt. Zur Kalenderwo-
che 51 2020 wurden 198,99 USD/t aufgerufen. Den Produktionspreis fur das CO; gibt Carbon
Engineering mit unter 250 USD pro t an. Der Bau der Anlage soll 2022 beginnen.

Global Thermostat setzt hingegen auf die Produktion synthetischer Kraftstoffe mittels regenerati-
ver Energie. Daflr wurde erst vor kurzem eine Anlage an der chilenischen Kiste angekiindigt.
Diese soll im ersten Schritt ab 2022 ca. 2000 tcoz aus der Luft abtrennen. Mit den Erfahrungen
aus diesem Projekt soll die Kapazitat sukzessive bis 2026 auf 10 Mtco2 im Jahr erhdht werden.
Mit diesem CO; sollen synthetische Kraftstoffe mittels MtG-Prozess produziert werden, welche
unter anderem vom Projektpartner Porsche verwendet werden sollen. Die Energie wird durch
Wind aus kiistennahen Anlagen erzeugt, was nach eigener Aussage sehr geringe Kosten von
18 USD/MWh ermdglicht. Die Kosten fur DAC sind damit schon heute bei unter 200 USD/t und
sollen bis 2050 auf unter 50USD sinken. Das theoretische Limit gibt Global Thermostat bei
25USD/t an, was allerdings noch viel Entwicklungsarbeit bedarf. Bei heutiger Installation einer
Anlage mit einer Kapazitéat von 50 ktcoz/a schatzt Global Thermostat die Capturekosten auf 100
bis 105 USD/tco.. Dabei beinhalten die 100 USD/tco. bereits Lerneffekte und die 150 USD/tco: ist
die konservativere Abschéatzung, also was nach eigener Aussage schon heute in dieser Gréf3en-
ordnung moglich ist.

Climeworks hat als einzige Firma beide Méglichkeiten der CO; Verwendung in Projekten inte-
griert. Zum einen soll in Island in Kooperation mit Carbfix ab 2021 4000 tcoz im Jahr geologisch
gespeichert werden. Dafiir wird das Kohlenstoffdioxid in Basaltschichten gepumpt, wo es sich zu
Carbonaten wandelt und so dauerhaft gespeichert wird. Die Energie fur den Prozess wird durch
Erdwérme bereitgestellt. Synthetische Kraftstoffe will Climeworks mit dem Joint-Venture Norsk E-
Fuel angehen. Dabei soll in Norwegen ab 2023 ca. 25000 tco2 pro Jahr mittels Wasserkraft in
8000 t PtL- Kraftstoff gewandelt werden. Zunéchst sollen 20-30% davon aus DAC stammen, was
aber im néchsten Schritt bis 2026 auf 100% ausgebaut werden soll, wobei die Anlagenkapazitét
auf 80000 t Kraftstoff pro Jahr erhdéht werden soll. Die Umwandlung soll dabei von Sunfire und
ihrer Co-Elektrolyse Technik ibernommen werden. Wirtschaftlich bewegt sich Climeworks aktuell
bei 600-800 USD/tco2, will aber bis 2050 unter 100 USD/tco, kommen, indem auf Serienfertigung
und Standardisierung gesetzt wird.
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Insgesamt sind die drei Ansétze alle recht &hnlich im Energieverbrauch. Vorteil der LT-DAC L06-
sung ist, dass zahlreiche Warmequellen wie Prozessabwarme oder Geothermie in Frage kom-
men. AulRerdem ist die Technologie beliebig skalierbar und so wéaren Standard Module fur private
und gewerbliche Nutzer erméglicht. Die Carbon Engineering-Losung kann dafiir mit einer besse-
ren Standzeit und kontinuierlicher Produktion aufwarten. Zudem sind die meisten Komponenten
technisch ausgereift im gro3en Mal3stab. Die Kosten und Energiebedarfe sind in Tabelle 6 im
Vergleich dargestellt.
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Abbildung 6: Energieverbrauche von DAC und Punktquellen im Vergleich. Daten fiir DAC
stammen aus Literatur und Aussagen der beteiligten Firmen in Interviews. Die minimale theo-
retische Trennarbeit wurde nach Wilcox berechnet. (Wilcox, 2012)

3. CO2 Abscheidung aus Punktquellen

Neben der Abscheidung von CO; direkt aus der Atmosphare ist es mdglich, Kohlenstoffdioxid aus
punktuellen Quellen zu Gewinnen. Dabei sind jegliche konzentrierten Quellen, wie Verbrennungs-
oder Fermentierungsprozesse gemeint. Der Vorteil bei der ErschlieBung dieser Quellen ist die
hdhere Konzentration an CO; im Gasgemisch. Dies erméglicht den Einsatz grof3industrieller Pro-
zesstechnik, welche technisch ausgereift und dementsprechend gunstig ist im Vergleich zu den
DAC-Technologien. Aus diesem Grund werden in bisherigen CCS/CCU-Vorhaben haufig Punkt-
guellen in Betracht gezogen.
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3.1. Technologien und Prozesse

3.1.1. Gaswasche

Der verbreitetste Prozess zur CO2-Abtrennung ist die Gaswéasche. Dabei wird ein Lésungsmittel
mit dem zu reinigenden Rohgas in Kontakt gebracht. In aller Regel geschieht dies in einer Rie-
selkolonne. Im Innern einer solchen Kolonne wird das Losungsmittel moglichst fein verteilt, um
dem Rohgas eine moglichst grol3e Oberflache zu bieten. Die abzutrennende Komponente, in
diesem Fall CO,, absorbiert im Losungsmittel und verlasst die Kolonne am Ful3. Das gereinigte
Gas wird am Kopf abgefiihrt und kann zur weiteren Verwendung transportiert werden. Das bela-
dene Losungsmittel wird in den Desorber gepumpt, wo es das gebundene CO; abgeben soll.
Dazu muss die Ldslichkeit des CO; im Losungsmittel gesenkt werden. Meist kann dies durch eine
Druckabsenkung, Temperaturerh6hung oder eine Kombination aus beidem erreicht werden. Das
COg, welches den Desorber ebenfalls Uber Kopf verlasst, kann nun je nach Anforderung weiter
konditioniert werden. Das regenerierte Losungsmittel wird Gber den Ful? des Desorbers zurlick in
den Absorber gepumpt und der Kreislauf schlief3t sich. (Wilcox, 2012) Das einfachste Lésungs-
mittel ist dabei Wasser, welches beispielsweise beim Biogas-Upgrading zum Einsatz kommt. Die
Loslichkeit von CO- in Wasser ist dabei deutlich hoher als die von Methan. Unter Druck wird das
Gas im Wasser geltst und im Desorber entlost. Allerdings missen korrosive oder giftige Schad-
gase wie H,S, welche auch eine gute Wasserloslichkeit besitzen, im Vorfeld abgetrennt werden.
(Sun et al., 2015) Die haufigste Form der CO,-Gaswasche ist die Aminwasche. Hierbei wird als
Losungsmittel MEA oder DEA (Mono- bzw. Diethanolamin) eingesetzt. Diese haben den Vorteil,
dass das CO. bei der Absorption nicht rein physikalisch gelost wird wie beim Wasser, sondern
eine chemische Reaktion stattfindet. Diese, so genannte Chemisorption, ist deutlich selektiver,
da nur spezielle Molekile, wie in diesem Fall das CO., eine Reaktion mit den Aminogruppen des
Ldsungsmittels eingehen kdénnen. Die Energie, welche fiir die Regeneration bendtigt wird, ist al-
lerdings deutlich héher als die bei der physikalischen Lésung, da die starke chemische Bindung
zwischen CO; und Amin aufgebrochen werden muss. Dies wird in Kauf genommen, da dank der
Selektivitdt hohe Reinheiten erreicht werden kénnen und so weitere Aufreinigungsschritte entfal-
len. Lediglich im Gasstrom verbleibendes Lésungsmittel muss im Nachgang abgetrennt werden,
sowohl aus dem Reingas als auch aus dem CO.. (Gary T. Rochelle, 2009)

Reingas Co,

O

Heizung

A

) 4

Rohgas

Abbildung 7: Allgemeines Prozessflussdiagramm fiir Gaswaschen zur Abtrennung von CO,.
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3.1.2. Membranverfahren

Eine Alternative zur Gaswasche stellen Membranverfahren dar. Diese werden erst seit kurzem
fur die CO2-Abtrennung in Betracht gezogen, da erst neue Membrantechnologien einen wirt-
schaftlichen Einsatz erméglichen. Das Herzstlick solcher Anlagen sind selektive Polymermemb-
ranen. Diese weise eine chemische Natur bzw. Porenstruktur auf, welche es bestimmten Gasen
erma@glicht einzudringen und die Membran zu passieren. Andere Gase werden wiederum aufge-
halten und an einem Durchtritt gehindert. Dabei tritt keine Stromung im physikalischen Sinne auf,
sondern ein molekularer Transportmechanismus basierend auf Losung oder Diffusion. Durch die
individuellen chemischen oder physikalischen Wechselwirkungen verschiedener Molekularten,
kommt es zu Unterschieden in der Transportgeschwindigkeit, was zur gewiinschten Trennwir-
kung fuhrt. (Wilcox, 2012) Diese Effekte kbnnen auf der GréRe der Molekile (sterische Hinde-
rung), ihrer elektrostatischen Wechselwirkungen oder auch hier auf chemischen Eigenschaften
beruhen. So kommen in der CO, Abtrennung auch hier Amine vor, welche in der Membranstruktur
fixiert sind und mit dem CO: reagieren kdnnen und somit andere Gase wie Stickstoff oder Was-
serstoff auf3en vorlassen. (Huang et al., 2008) Die Triebkraft fir die Diffusion durch die Membran
ist der Unterschied des chemischen Potenzials zwischen Rohgasseite und Permeatseite, der bei
vereinfachter Betrachtung im Wesentlichen durch die Konzentrationsdifferenz gegeben ist. Das
Permeat ist dabei der Teil des Gases, welche die Membran passiert hat, also im Idealfall reines
CO.. Da das Kohlenstoffdioxid im Rohgas verdunnt vorliegt muss der Druck erhéht werden, um
die Molekiilzahl pro Volumen so stark zu erhéhen, bis die COz-Konzentration auf der Rohgasseite
hoéher ist als im Permeat und somit CO; abgetrennt wird. In dieser Komprimierung des Gases
liegt auch der Hauptenergieverbrauch des Prozesses. Probleme bei Membranverfahren sind vor
allem der Haltbarkeit der Membran geschuldet. Bei Abgasreinigungen, wie sie beispielsweise in
der Zementindustrie vorkommen wirden, muss das Abgas heruntergekihlt werden und auch von
korrosiven Schadstoffen befreit werden. AuRerdem kdnnen Partikel zu einer Belegung oder Ver-
blockung der Membran flihren, was einen hohen Aufwand fiir die Reinigung oder gar ein Ersetzen
erfordern wiirde. Membranverfahren sind nicht geeignet, um Kohlenstoffdioxid direkt aus der At-
mosphére zu filtern, denn um die Konzentration auf nutzbare Werte zu steigern, missten sehr
hohe Driicke erreicht werden. Fur die CO2-Gewinnung aus Abgasen stellen sie allerdings eine
zunehmend attraktive Losung dar und sind beispielsweise im Biogasupgrading bereits State-of-
the-art. (Adler et al., 2014)

3.1.3. Kryogene Destillation

Bei der kryogenen Destillation wird der Siedetemperaturunterschied von CO- im Vergleich zu den
anderen Gasen ausgenutzt. Kohlenstoffdioxid siedet bei deutlich hdheren Temperaturen als bei-
spielsweise Methan oder Wasserstoff. Dadurch ist es mdglich CO, durch Abkiihlen aus dem Gas-
gemisch abzutrennen. Da Kohlenstoffdioxid bei Standarddruck keine fliissige Phase aufweist,
findet die kryogene Destillation tblicherweise bei erhthtem Druck statt, denn die Flissigkeit ist
deutlich einfacher handhabbar als der Feststoff. Dadurch steigt die Siedetemperatur weiter, was
die erforderliche Kuhlleistung zuséatzlich reduziert. Da sich deutlich weniger Methan in festem CO
I6st als in flissigem, kann fur die Biogasaufbereitung auch sublimiertes Kohlenstoffdioxid interes-
sant sein (Fredric Bauer et al., 2013). Es sind sehr tiefe Temperaturen von -70 bis -80 C fur dieses
Verfahren erforderlich, welche durch Nutzung des Joule-Thomson-Effekts erreicht werden kdn-
nen. Dabei wird das Gas meist mehrstufig komprimiert und anschlieend wieder auf Umgebungs-
temperatur gekihlt. Je nach Verfahren wird das Gasgemisch vor Eintritt in die Gaskolonne weiter
mit dem kalten Produkt gekihlt. Beim Entspannen des Gasgemischs in der Destillationskolonne
sinkt die Temperatur unter die Siedetemperatur des CO». Dadurch wird dieses verflissigt und
kann abgetrennt werden. Der Hauptenergiebedarf liegt bei diesem Verfahren also in der Kompri-
mierung des Rohgases. (Adler et al., 2014)
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Anantharaman et al. haben 2014 einen hybriden Membran-Verfliissigungsprozess (HLM) vorge-
schlagen. Dabei wird in einer ersten Membranstufe ein hochkonzentriertes, aber noch nicht reines
Permeat gewonnen, welches in einem zweiten Schritt, einer kryogenen Destillation, aufgereinigt
wird. Der kombinierte Prozess soll eine héhere Energieeffizienz besitzen. (Anantharaman et al.,
2014)

3.1.4. Druckwechseladsorption (PSA)

Ein physikalisches Adsorptionsverfahren ist die Druckwechseladsorption (engl. pressure swing
adsorption PSA). Dabei wird wie bei LT-DAC CO; an der Oberflache eines Sorbens gebunden.
Allerdings ist der Mechanismus hierbei nicht die Chemisorption, sondern die Physisorption, wel-
che nicht auf kovalenten Bindungen beruht, sondern auf physikalischen Kraften wie Adh&sion
oder Van-der-Waals-Kréafte. Die Physisorption ist deutlich weniger selektiv, was allerdings bei den
hdher konzentrierten Punktquellen weniger ins Gewicht fallt. Gerade beim Biogasupgrading, ei-
nem Haupteinsatzgebiet der PSA, sind CO»-Konzentrationen von bis zu 40% (blich. Als Sorbens
werden meist Aktivkohlen oder Molekularsiebe eingesetzt, die bei hohem Druck beladen werden.
Durch ein Spuhlgas wird das Rohgas ausgetrieben und der Druck kann fur die Regeneration
abgesenkt werden. Anlegen von Vakuum kann den Entladungsprozess zusétzlich beschleunigen.
Fur geringer konzentrierte Quellen wie Abgase ist der Prozess nicht etabliert. (Wilcox, 2012)

3.1.5. Oxy-Combustion

Unter Oxy-Combustion versteht man die Verbrennung eines kohlenwasserstoffbasierten Ener-
gietragers mit reinem Sauerstoff. Dabei entsteht neben Verunreinigungen ein Rauchgasgemisch
bestehend aus lediglich CO, und Wasser. Der Vorteil ist, dass das Wasser relativ simpel durch
Auskondensieren aus dem Rauchgas entfernt werden kann und man so einen reinen CO,-Strom
erhalt. Allerdings muss dem Prozess eine Luftzerlegung vorgeschaltet werden, was zuséatzlichen
Energiebedarf erfordert. Dennoch ist diese Verbrennungsvariante mit Blick auf die nachgelagerte
CO,-Gewinnung verhaltnismafig energieeffizient. Um die Verbrennungstemperaturen zu steuern
wird das Brenngas mit Rauchgas verdinnt und so der Energieinhalt des Feed gesenkt. Der Pro-
zess ist nicht anwendbar auf Verfahren, bei denen das Kohlenstoffdioxid nicht durch Verbrennung
entsteht, wie z.B. Biogas. (Barker et al., 2009b)

3.1.6. Carbonate- Looping

Beim Carbonate- Looping handelt es sich um einen Prozess ahnlich zum HT-DAC. Dabei wird
das Abgas mit Calciumoxid zur Reaktion gebracht, wobei Calciumcarbonat entsteht. Dieses wird
bei hohen Temperaturen in einem separaten Kalzinierer gebrannt, wobei das ursprtngliche Cal-
ciumoxid und reines CO; entsteht. Der Prozess bietet sich vor allem dann an, wenn ohnehin
Hochtemperaturwarme verfugbar ist, wie bei fossilen Kraftwerken. Den Haupteinsatz konnten
aber Zementwerke darstellen. Hier wird ohnehin Calciumcarbonat gebrannt, um Calciumoxid zu
gewinnen. Wird nun zuséatzlich das CO; aus der Verbrennung zur Warmeerzeugung mit in den
Kreislauf integriert, so konnte das Kohlenstoffdioxid sehr energiesparend gewonnen bzw. zur
Speicherung oder Weiternutzung in guter Reinheit erhalten werden.
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3.1. Energiebedarf und Kosten fiir CO2 aus Punktquellen
CO2-Quelle CO;- Konz. Tech- Energiebedarf (kwh/t) Kosten (€/1)
(Vol.-%) nologie elektrisch thermisch
Biogas 20-45 Ccw, 278 (DWW,PSA) 723 (CW) 3-116 (PSA)
(-aufbereitung) DWW, 111 (CW) 758 (CW)  3-33 (DWW)
PSA, 328 (K) (Adler et 86 (M)
M, PW, (Yousefetal, 2016) al., 2014) 222 (K)
K 240 (PSA) (Patterson et al.,
215-291 (DWW) 2011)
(Adler et al., 2014)
291-341 (PW)
114 (CW)
3031,2 (M)
(Adler et al., 2014)
475 (M)
973-1084 (CW)
(Selen Ezgi CELIK
et al., 2016)
Bioetahnolher- | 99 - 111 3 -
stellung
PC-Allgemein | 12% Cw 370 44
(Gary T.
Rochelle, 2009)
13 cw 1029 74
(Raynal et al.,
2011)
13 Ccw - 56
(DMX) (Raynal et al.,
2011)
MEA - - 69
(Mores et al.,
2014)
Erdgas GuD 3-4 Cw 445 -
PC 75
(IEAGHG, 2013)
Raffinerie 3-13 cw 253 878
Kohlekraftwerk | 12-15 Cw 339 -
13-15 M 105 132-198 31 (opt)-110
- (Zhao et al.,
- 2010)
cw - - 55
(Dave et al.,
2011)
cw - - 52 (CW)
CAP 45 (CAP)
AMC 29 (AMC)
M 58 (M)
CL 25 (CL)
(Zhao et al.,
2013)
HML - - 48
(Anantharaman
et al., 2014)
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Integrierte Zell-
stoff-/ Papier-
fabrik
Zellstofffabrik
Eisen-/Stahl-
werk

Zementfabrik

7-20

7-20
17-35

14-33

PC

PW

PW
Cw,
PW
Cw
CWw, CL

CL

CL

CwW

CL

ocC

oC

Cw

Cw

CL

Cw

oC

11

286
97-139 (CW)
214 (PW)

181 (CL)
136 (CW)

260

-97

150

1309

106

695-1223
(CW)

603 (CL)?
1015
(CW)

1626

1000-1529

445

206

126
(IEAGHG, 2013)

84-212 je nach
Energiepreis
und LM
(Tsupari et al.,
2013)

14

(Luis M. Romeo
et al., 2011)
20
(Rodriguez et
al., 2012)
31/52
(60/90% capture
Rate)

(IEA, 2013)
76
(Kuramochi et
al., 2012)

35
(Kuramochi et
al., 2012)
42-126

(IEA, 2012)
44-57
(IEAGHG, 2013)
51

(IEA GHG,
2008)

137

(IEA GHG,
2008)

56
(Hegerland et
al., 2006)

65

(Barker et al.,
2009a)

140

(Barker et al.,
2009b)

75

(Barker et al.,
2009b)
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IGCC 40 PW,PS 111 2253 -
A TSA,
K
Ammoniakher- | 100 - 111 3 -
stellung*
Ethylenoxid- 100 - 111 3 -
herstellung?
Erdgaskonditi- | 100 - 111 3 -
onierung?

Tabelle 7: Eigenschaften verschiedener Punktquellen. Basierend auf Zahlen des ifeu (Thomas
Frohlich et al., 2019), erganzt durch weitere Literatur, vor allem zu 6konomischen Daten.

PC=Post-Combution; CW = Chemische Wasche (MEA); DWW = Druckwasserwasche;

PSA = Druckwechseladsorption; M = Membran; PW = phys. Wasche (Polyglykol); K = Kryogen;
CL = Ca-Looping; CAP = chilled ammonia procces; AMC = alkali metal carbonate adsorption;
HLM = Hybrid membrane / Liquefaction process; OC = Oxycombusiton.

Nur Kompression, Warme zur Gastrocknung (Farla et al. 1995); 2 Ohne Kompression des Roh-
gases; *Zuséatzlicher Brennstoff; “Berechnet aus kWh/m3zongas mit 40 % CO,-Konzentration.

Der gréi3te Vorteil bei der ErschlieBung von Punktquellen ist die hohere Konzentration an Koh-
lenstoffdioxid im Gasgemisch. Dadurch ist der benétigte Energieverbrauch zur Abtrennung ubli-
cherweise geringer. Zwar liegt die mindestens erforderliche thermodynamische Trennarbeit aus
Luft nur um den Faktor 3 bzw. 5 hdher als bei einer Quelle mit 15 bzw. 40% CO., jedoch ist der
Unterschied im Energieaufwand in der Technischen Umsetzung teilweise deutlich gréZer.

In

Tabelle 7 sind fiir verschiedene CO2-Quellen die Energieverbrauche und Kosten aufgelistet. Die
Tabelle basiert auf einer Studie des ifeu (Thomas Frohlich et al., 2019), in welcher die Ergeb-
nisse von drei Studien zusammengetragen wurden ((Assen et al., 2016, Fischedick et al., 2015,
Vatopoulos, Tzimas, 2012)). Da keine Daten zu Kosten in der Tabelle vorhanden waren, wur-
den diese auf Basis weiterer Literatur erganzt. Basis hierfir sind Konzepte und Simulationen,
da kaum kommerzielle CO,-Capture-Anlagen bestehen. Zu erwahnen ist zudem, dass die Kos-
ten von CO; aus der Biogasaufbereitung berechnet wurden. Bei der Aufbereitung wird Biogas
durch Entfernen von CO2 und anderen Verunreinigungen auf Erdgasqualitat gebracht, um in
das Erdgasnetz eingespeist zu werden. In der Studie von Patterson (Patterson et al., 2011) sind
lediglich die Kosten zur CO»-Abscheidung pro Kubikmeter aufgereinigtem Biogas genannt. Da-
her wurde berechnet, wie viel das CO; kosten muss, wenn das entstehende Methan zum Markt-
preis verkauft wird. Daflr wurde der aktuelle Marktpreis (30.10.2020) von 3,30 USD/BTU bzw.
0,106 €/m*® angenommen. Die Formel zur Berechnung ist wie folgt:

Aufbereitungspreis <i3> - Ergaspreis < €3 ) 5 (3.1
Myg Myg 505 Mco2
3 t
C0, — Menge je m3 aufbereitetem Biogas (%) co2
NG

Aus den Zahlen wird klar, dass Punktquellen durchaus geringere Energieeinsatze erfordern. Vor
allem wenn keine zusatzliche Warmequelle bendtigt wird, wie beim Carbonate Looping oder der
Oxy-Combustion, kdnnen geringe Energiebedarfe erreicht werden. Punktquellen mit groRer Ab-
warme, wie Kraftwerke, kdnnen die nétige Energie zur Regeneration des Sorbens ohne gro3ere
EffizienzeinbuRen bereitstellen. Die Abscheiderate ist bei samtlichen Prozessen nie 100%,
wodurch bei Anwendung auf fossile Quellen immer auch ein Teil des Treibhausgases in die At-
mosphére gelangt. Von einem Umweltstandpunkt aus betrachtet misste also diese CO2-Menge
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wieder tUber DAC eingefangen werden. Zudem konnten CO»-Capture Anlagen an fossilen Kraft-
werken deren Lebensdauer verlangern, was wiederum nicht im Sinne einer THG-neutralen Politik
in Deutschland sein kann. Valide Punktquellen fir CO, waren demnach biogene Quellen, Mill-
verbrennungsanlagen oder nicht vermeidbare fossile Prozessemissionen. Unter letzteres fallen
Emissionen aus chemischen Prozessen, welche nicht aus der Energieerzeugung, sondern der
Reaktion selbst stammen, wie beim Kalkbrennen. Wenn keine Alternativen gefunden werden,
wird Zement nicht CO. neutral werden, da zwei Drittel der Emissionen aus der Reaktion selbst
stammen.

Die geringen Kosten fir die CO2-Gewinnung von deutlich unter 100 €/tco2 sind mit der techni-
schen Reife und der grof3en Verfligbarkeit der Anlagenteile begriindbar. Auch die hohe Konzent-
ration und die damit geringere Menge an Lésungsmittel sowie die damit korrelierte Anlagengréf3e
wirken sich positiv auf die Kosten aus. Insgesamt kann davon ausgegangen werden, dass Koh-
lenstoffdioxid aus Punktquellen, insbesondere aus einem Zementwerk, fir 30 €/tcoz verflgbar ist.
Eine weitere Senkung der Kosten ist durch den schon heute hohen technischen Reifegrad dabei
unwahrscheinlich.

3.2. Potential und Bedarf an CO2 in 2050

Die Schatzungen, wie viel CO; im Jahr 2050 als Rohstoff fir die verschiedenen Sektoren in
Deutschland bendtigt werden wird, schwanken stark in unterschiedlichen Studien. Das hat vor
allem damit zu tun, welche Annahmen bezlglich der Decarbonisierung getroffen werden. Eine
niedrige Schatzung des Ifeu basiert auf dem Klimaschutzszenario KS95 des Fraunhofer- Instituts
ISI. (Oko-Institut, ISI, 2015)

Dabei wird angenommen, dass der bodengebundene Verkehr komplett dekarbonisiert wird und
lediglich Anwendungen wie Flug- und Schiffsverkehr weiter auf Kohlenwasserstoff-basierte Ener-
gietrager angewiesen sind. Die chemische Industrie tritt hier nicht als CO,-Konsument auf. Das
Umweltbundesamt UBA und der MineralGlwirtschaftsverband MWV gehen nicht so optimistisch
vor und nehmen auch 2050 noch einen deutlichen Bedarf an Kraftstoffen an. Dementsprechend

Quelle Ifeu MWV Wuppertal Institut | UBA VCI
(Thomas (Jens Hobohm | (Viebahn et al., | (UBA, (Roland
Frohlich et | et al., 2018) 2018) 2013) Geres et
al., 2019) al., 2019)

CO»-Bedarf 8,3 146.1 (+34,1*) | 25.5 (+54.8**) 262*+* 41**

(Mt/a)

PtL-Bedarf 1,6%** 46,5 (+10,9%) 8,85*** 46*** -

(Mt/a)

Sektoren mit KS95: VK, | VK KS95: VK, ES, CI | samtliche | ClI

PtL-Bedarf ES Sektoren

VK: Nicht elektrifizierbarer Verkehr

ES: Energiesektor

Cl: Chemieindustrie

*  Verbleibender Mineral6lbedarf bzw. CO,-Bedarf bei dessen Ersetzung durch PtL
**  Stoffliche Nutzung fur Chemikalien

*** Berechnet aus Energieangaben mit Stoffdaten von Dieselkraftstoff

Tabelle 8: CO, und PtL-Bedarfe prognostiziert fir das Jahr 2050 zusammengefasst aus ver-
schiedenen Studien und Schatzungen.
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sind die Schatzungen beziiglich des CO,-Bedarfes hoher (vgl. Tabelle 8). Der Verband der Che-
mischen Industrie VCI betrachtet in seiner Studie die chemische Wirtschaft gesondert. Dabei wird
festgestellt, dass fir eine bilanziell THG-neutrale Chemieindustrie 41 Mtcoz im Jahr bendtigt wer-
den. Dem liegt die Annahme zugrunde, dass nicht der gesamte Kohlenstoff durch Recycling wie-
derverwertet werden kann.

Dem gegeniber steht die prognostizierte Verfiigbarkeit von CO; aus glnstigen Punktquellen im
Jahr 2050. Bei radikaler Reduktion des COz-Ausstof3es um mindestens 95% fallen die grof3en
Quellen wie Raffinerien und fossile Kraftwerke ersatzlos weg. Der Grof3teil der Punktquellen ist
dabei der Biomasseverbrennung sowie prozessbedingten Emissionen zuzuschreiben. Dennoch
wird deutlich, dass je nach Szenario deutlich mehr CO; benétigt wird als durch Punktquellen zur
Verfligung gestellt werden kann. Eine Gewinnung atmosphérischen Kohlenstoffdioxids scheint
dementsprechend ohne Alternative. Als Referenz kénnen hier auch die oft diskutierten Zement-
werke genannt werden. Diese Produzieren aktuell ca 22 Mtco. im Jahr und kdnnten je nach Be-
darfsszenario nicht fir das gesamte CO, aufkommen (Heinzmann et al., 2020).

Quelle UBA Ifeu KS95
(UBA, 2013) (Thomas Frohlich et al., 2019) | (Oko-Institut, 1S,
2015)
CO; Punkt- 14,3 70,9 27,5
guellen 2050
davon fossil 14,3 (11,3) 18,3 (9) 27,5 (4,6)
(prozessbe-
dingt)
Sektoren ID, MU, LW ID, MU, BGM, ES EN, ID, MU
Kurzbe- 95%-Reduktion bei basierend auf KS95: 95% Reduktion:
schreibung 60 Mt/a Budget haupt- | 70,9 Mt/a aus Punktquellen 70 Mt/a Emissio-
sachlich aus LW vor allem biogene Quellen im | nen, davon 27,5
keine Emissionen aus | ES aus Punktquellen
ES (ES, ID, MU).
Abscheidung von
40,8 Mt/a
ID: Industrie

MU: Mull (-verbrennung)

BGM: Biogas/-masse

ES: Energiesektor

LW: Landwirtschaft

Tabelle 9: Prognostizierte COz-Emissionen durch Punktquellen im Jahr 2050 in Mt/a aus ver-
schiedenne Studien und Schéatzungen.

3.3. Platzbedarf BECCS / DACCS

AuRRer durch DAC kann Kohlenstoffdioxid auch tber Pflanzen aus der Atmosphére entfernt wer-
den. Wird diese Biomasse energetisch genutzt und ein Teil des Kohlenstoffs dabei in Form von
CO2 gewonnen und permanent eingelagert, so spricht man von Bioenergy with Carbon Dioxide
Capture and Storage (BECCS) im Gegensatz zu Direct Air Carbon Dioxide Capture and Storage
(DACCS), wobei das CO; aus der Luft stammt. Beim Platzbedarf unterscheiden sich die beiden
Pfade zur Gewinnung von atmospharischem CO; deutlich. Die Kultivierung von Biomasse bend-
tigt grof3e Flachen, wahrend fir DAC im Wesentlichen die AnlagengrdfRe beriicksichtigt werden
muss. So konnte fur BECCS laut Einschétzung von Creutzig et. al (Creutzig et al., 2019) 5 % bis
29 % der Landwirtschaftsflache global gebraucht werden. Fir DACCS ist die bendtigte Flache
bei 1 Gt CO, pro Jahr Abtrennungsleistung um den Faktor 45 geringer und bei 10 Gt um den

*Faktor berechnet aus Flachen der angegebenen Referenzstaaten.
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Faktor 64. Die American Society of Sciences rechnet mit einem Faktor von 40 (National
Academies Press (U S., National Academies of Sciences, 2019). Dabei wurden auch Kriterien
wie Mindestabstande der Kollektoren bertcksichtigt. Ein weiterer Vorteil von DACCS gegeniber
BECCS ist die Unabhangigkeit von der Bodenqualitat. Wahrend biogene Ldésungen immer auf
fruchtbare Béden angewiesen sind, ist dies bei technischen Lésungen nicht der Fall und es kén-
nen auch Brachflachen genutzt werden. Dies unterbindet ebenfalls eine Konkurrenz zur Nah-
rungsmittelproduktion. In absoluten Zahlen beziffert die American Society of Sciences den Land-
verbrauch von biogener CO,-Capture auf 270 km? pro Mtcoz/a flir Regenwalder am Beispiel des
Amazonas bzw. 390 km? pro Mtcoo/a fiir temperierte Walder. Energieplanzen wie hier beispeils-
weise Mais, benétigen ca 330 km? je Mtco. (Deutsches Maiskomitee e.V., Wordehoff et al., 2012)
.DAC benotigt dem gegentiber nur 7 km? pro Mtcoz/a flr erdgasgespeiste Technologien.

4. Power-to-X Pfade

Fur PtX- Anwendungen werden zahlreiche Syntheserouten eingesetzt. In dieser Studie soll keine
Bewertung der verschiedenen Pfade erfolgen, sondern die Warmeintegrierbarkeit der DAC un-
tersucht werden. Aus diesem Grund wurden zwei Hauptverfahren fir DAC ausgewahlt, welche
als Basis dieser thermischen Analyse dienen, die Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) und die Me-
thanol-Synthese (MeOH). Diese Verfahren haben sich als gréf3te und etablierteste Verfahren ftr
synthetische Kraftstoffe hervorgetan. Die FTS hat den Vorteil direkt in vorhandener Infrastruktur
nutzbare Kraft- und Treibstoffe zu generieren, wahren die MeOH-Synthese eine sehr wichtige
und vielseitige Grundchemikalie liefert, die dartber hinaus auch in Kohlenwasserstoffe umge-
wandelt werden kann (z.B. Methanol-to-Gasoline, MTG). Beide Prozesse sind im grofRen Malf3-
stab und auf Basis fossiler Kohlenstoffquellen technisch ausgereift. Fur die Nutzung mit CO. als
Kohlenstoffquelle muss eine Synthesegaserzeugung vorgeschaltet werden. Zu diesem Zweck
wird hier zum einen die Hochtemperatur-Wasserdampf-Elektrolyse (SOEC) im Co-Elektrolyse-
modus zur simultanen Erzeugung von Kohlenstoffmonoxid und Wasserstoff aus Wasserdampf
und CO2 und zum anderen die riickwartige Wassergas-Shift-Reaktion (rWGS) zur Umwandlung
von CO; mit Wasserstoff in Synthesegas und Wasser betrachtet.

4.1. Synthesegasproduktion

Synthesegas (SG), auch Syngas genannt, beschreibt ein Gemisch aus den beiden Gasen Koh-
lenstoffmonoxid (CO) und Wasserstoff (H). Es bildet den Grundstoff flr die Synthese fast aller
Kohlenwasserstoffe. Aus Synthesegas lassen sich neben Methanol und langkettigen Kohlenwas-
serstoffen (FTS) auch andere Produkte wie Methan oder Ethanol herstellen. Synthesegas hat
einen hohen Energiegehalt. Sdmtliche Synthesen sind exotherm, liefern also Energie. Diese
Energie muss bei der Herstellung des SG in der einen oder anderen Form zugefihrt werden. Die
Aktivierung des reaktionstragen CO; und die Herstellung des griinen Wasserstoffs stellen hierbei
die energieintensiven Prozessschritte dar.

4.1.1. Wasserstoffproduktion
Alkalische Elektrolyse (AEL):

Ein alkalischer Elektrolyseur besteht aus einer Zelle mit zwei Kammern, welche beide mit Kali-
lauge gefillt und durch ein hydroxidionendurchléassiges Diaphragma getrennt sind. In beiden
Kammern befindet sich zudem eine Elektrode. An der Kathode wird ein Elektronenuberschuss
erzeugt und so Wasser in den gewiuinschten Wasserstoff und Hydroxidionen (OH’) umgewandelt.
Die lonen wandern durch das Diaphragma und geben an der Anode Elektronen ab, um Wasser
und Sauerstoff zu bilden.
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PEM- Elektrolyse (PEMEL):

Bei der PEM-Elektrolyse (Protonen-Austauscher-Membran) wird vollentsalztes Wasser gespal-
ten. Der Aufbau ist &hnlich wie der einer AEL, nur sind die Kammern hier mit Wasser gefullt und
die Trennung geschieht durch besagte PEM. An der Anode wird Wasser zu Sauerstoff, Protonen
und Elektronen gespalten. Die Protonen wandern durch die Membran, rekombinieren an der Ka-
thode unter Aufnahme von zwei Elektronen und bilden so den gewiinschten molekularen Was-
serstoff.

Hochtemperatur Elektrolyse (HTEL):

Bei der Hochtemperaturelektrolyse wird im Gegensatz zu den beiden anderen Technologien
Wasserdampf statt flissigem Wasser gespalten. Dies geschieht bei deutlich erhéhten Tempera-
turen von bis zu 850°C. Die Membran besteht dabei aus einem Oxidionen leitenden keramischen
Material, welches erst bei diesen hohen Temperaturen die geforderte hohe lonenleitfahigkeit
zeigt. Daher wird diese Art der Elektrolyse auch SOEC (solid oxide electrolytic cell) genannt. Ein
grofRer Vorteil der HTEL ist die Mdglichkeit im Elektrolysebetrieb neben Wasserdampf simultan
auch CO; zu spalten, so dass in einem Schritt Synthesegas entsteht. (Tom Smolinka et al., 2018).
Die dabei freigesetzten Sauerstoffatome werden zu Oxidionen reduziert und in die Membran ein-
gebaut, wo sie bei externem Stromfluss auf die gegeniiberliegende Seite gelangen und dort unter
Elektronenabgabe zu molekularem Sauerstoff rekombinieren.

Allgemein setzt sich zum heutigen Zeitpunkt die PEM-Elektrolyse zunehmend durch. Die hohere
Effizienz und die einfache Handhabung fiihren zunehmend zu einer Abkehr von der AEL. Es
mussen fur die PEM keine potenziell geféahrlichen Chemikalien eingesetzt werden. Zudem wer-
den PEM-Zellen zunehmend giinstiger. Von Nachteil ist hier allerdings die Verwendung der Edel-
metalle Platin und Iridium als Bestandteile der Elektroden. Auch wenn der Gehalt an Iridium in-
zwischen vergleichsweise gering ist, so stellt er wegen der Knappheit von Iridium doch eine der
Herausforderungen beim Markthochlauf der PEM-Technologie dar. HTEL-Zellen benétigen keine
Edelmetalle, haben gegeniiber der PEM aber noch einen geringeren technologischen Reifegrad
und kommen bisher vorwiegend in Technikums- und Pilotanlagen zum Einsatz. Auch wenn in den
letzten Jahren ein deutlicher Fortschritt erkennbar ist, sind diese derzeit noch nicht marktreif. Die
Kenndaten der Elektrolysen sind in Tabelle 10 aufgefiihrt und einer Studie der NOW-GmbH ent-
nommen. (Tom Smolinka et al., 2018) Bei den Capex- Zahlen zur AEL ist anzumerken, dass hier
grof3e Streuungen bei den Umfrageriicklaufern auftraten, da diese Art der Elektrolyse oft in in-
dustriellen Kontexten mit sehr unterschiedlichen Randbedingungen eingesetzt sei.

Daten fir 2050/heute | PEMEL HTEL AEL
Stromverbrauch (kWh/Nm?) 4,4/4,9 3,6/3,8 4,4/4,7
Wirkungsgrad LHV (berechnet in %) 68/61 83/79 68/64
CAPEX 2050/heute (€/m3/h) 2200/7000  1000/8800 2100/4200
OPEX 2050/heute (€/kW) 6/13 8/32 26/19
Tabelle 10: Kenndaten verschiedener Elektrolysen (Tom Smolinka et al., 2018).
4.1.2. Ruckwartige Wassergas-Shift-Reaktion (rWGS)

Die rWGS-Reaktion ist eine Gleichgewichtsreaktion zwischen Kohlenstoffdioxid und Wasserstoff
auf der Eduktseite und Kohlenmonoxid und Wasser auf der Produktseite nach folgender Reakti-
onsgleichung:

CO, + Hy, © CO + H,0 AHR'= 40,16 kJ/mol (4.1)

Die endotherme Reaktion wird meist bei hohen Temperaturen von 800-1000 °C durchgefihrt, da
hier unerwiinschte exotherme Nebenreaktionen wie die Methanisierung gehemmt werden. Die
hohe Temperatur wird ferner benétigt, um das Gleichgewicht auf die Seite des Kohlenstoffmono-
xids zu verschieben. Aus demselben Grund wird Wasserstoff gegeniiber CO, im Uberschuss
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zugesetzt. Ein vollstandiger Umsatz von COs ist allerdings auch unter diesen Bedingungen nicht
maglich. Bei dem Prozess werden in erster Linie Nickelkatalysatoren eingesetzt. Dem Feed wird
Wasserdampf zugegeben, um die Bildung von Kohlenstoffablagerungen zu unterdriicken. Nach
der rWGS-Reaktion muss das gebildete Wasser durch Auskondensieren abgetrennt und ggf. fri-
scher Wasserstoff zugegeben werden, um das richtige H,/CO-Verhéltnis im Synthesegas zu er-
halten. Eventuell kbnnen Inertgase zu Verminderung der Reaktionswarme beigemischt werden.
Durch die starken Aufheiz- und Abkuhlungsvorgéange ist eine gute Warmeintegration wichtig fur
niedrige Betriebskosten.

4.1.3. Co-Elektrolyse

Die Alternative zur rWGS ist die HTEL im Co-Elektrolyse-Modus. Dabei werden in Festoxid-Elekt-
rolyseuren (solid oxide electrolytic cell, SOEC) parallel Wasser und CO; elektrochemisch zu Syn-
thesegas gespalten. Eine separate Wasserstoffproduktion féallt damit weg. Auch die Co-Elektro-
lyse findet bei hohen Temperaturen statt. Im Normalfall kénnen SOECs sowohl reinen Wasser-
stoff als auch direkt Synthesegas produzieren. Der Vorteil liegt vor allem in der Verschlankung
des Prozesses. Bei Einsatz der Co-Elektrolyse kann der rWGS-Reaktor eingespart werden,
wodurch Kosten entfallen. Zudem erreicht die SOEC gegeniiber der PEM einen hdheren elektri-
schen Wirkungsgrad, was zusatzlich die Kosten senkt. Ein weiterer Vorteil ist, dass keine Edel-
metalle als Elektrodenmaterial benétigt werden.

4.2. PtL-Verfahren

4.2.1. Fischer-Tropsch-Synthese (FTS)

Die FTS ist ein Verfahren, welches kohlenwasserstoffbasierte Energietrager vergleichbar den
heute etablierten erdélbasierten Kraftstoffen erzeugen kann. Grundstoff ist dabei Synthesegas.
In einer exothermen Polymerisationsreaktion an Kobaltkatalysatoren werden die Kohlenstoffmo-
lekiile zu langen unverzweigten Alkanketten addiert. Als Nebenprodukt entsteht Wasser. Die for-
male Reaktionsgleichung lautet dabei:

nCO + (2n)H, » —(CH,),, — +n H,0 AHR= -158 kJ/mol (4.2)

Abgesehen vom Wasser besteht das Produkt aus dem FTS-Reaktor aus Kohlenwasserstoffen
mit verschiedener Kettenlange, die grétenteils linear und vollstandig gesattigt sind. Die Ketten-
langenverteilung reicht von einem bis zu weit Uber 50 Kohlenstoffatomen, wobei das Ci-Produkt
Methan als unerwiinschtes Nebenprodukt eine herausgehobene Stellung einnimmt. Neben den
unverzweigten gesattigten Kohlenwasserstoffen treten auch Olefine, verzweigte Kohlenwasser-
stoffe und sauerstoffhaltige Verbindungen auf. Letztere reichern sich in der wassrigen Pro-
duktphase an. Das Produktspektrum und die Kettenlangenverteilung kann tUber den Katalysator
und die Betriebsparameter, allen voran die Temperatur und das H,/CO-Verhaltnis eingestellt wer-
den, wobei niedrige Temperaturen zu langeren Ketten fiihren. Die Reaktion wird bei moderatem
Umsatzgrad durchgefiihrt, um eine hohe Katalysatorstandzeit zu erreichen. Nicht umgesetztes
Synthesegas und unerwinschte kurzkettige Nebenprodukte kdnnen in die Synthesegaserzeu-
gung zuruckgefihrt werden. Die Kohlenwasserstoffe werden dabei in Kohlenmonoxid und Was-
serstoff zerlegt und kdnnen beim nachsten Durchgang durch den FTS-Reaktor wieder langkettige
Produkte bilden. Das FTS-Rohprodukt hat allerdings noch nicht die geforderten Kraftstoffeigen-
schaften, sondern muss in mehreren Schritten aufgearbeitet werden. Im Allgemeinen wird dazu
zunachst die Wachsfraktion abgetrennt und unter Zugabe von Wasserstoff durch hydrierende
Spaltung in einem sogenannten Hydrocracker an einem weiteren Katalysator in Kohlenwasser-
stoffe mittlerer Kettenlange zerlegt. Dabei werden auch verzweigte Kohlenwasserstoffe gebildet.
Die nicht umgesetzten Wachse kdnnen erneut abgetrennt und in den Hydrocracker zuriickgefuihrt
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werden. Das Spaltprodukt wird mit den kirzerkettigen Kohlenwasserstoffen aus dem FTS-Reak-
tor nach Abtrennung des Produktwassers vereinigt und einer weiteren hydrierenden Behandlung
in Gegenwart eines Katalysators unterzogen. Diese dient dazu die Produkteigenschaften so ein-
zustellen, dass ggf. nach einer abschlieRenden Destillation normgerechte Kraftstoffschnitte er-
halten werden. (Heinzmann et al., 2020, Kaneko et al., 2000, Ram et al., 2020)

Das Fischer-Tropsch-Verfahren wird bereits seit langer Zeit groBindustriell zur Erzeugung von
Grundchemikalien und Kraftstoffen aus fossilen Kohlenstoffquellen, wie z.B. Kohle oder Erdgas,
angewandt. Fur den Einsatz im PtL-Feld sind dartber hinaus auch dezentrale Anlagen von Inte-
resse, da diese an entsprechenden CO2-Punktquellen, DAC-Anlagen oder Windparks bzw. Pho-
tovoltaikanlagen errichtet werden kénnen.

4.2.2. Methanolsynthese

Auch die Methanolsynthese nutzt Synthesegas als Edukt. Die Schritte zu dessen Erzeugung sind
dementsprechend identisch zur FTS-Route. Auch die Methanolsynthese ist technisch im grof3in-
dustriellen Mal3stab ausgereift, da Methanol eine bedeutende Grundchemikalie ist. Regenerati-
ves Methanol aus CO; und erneuerbarer elektrischer Energie kdnnte also fiir die chemische In-
dustrie eine alternative Kohlenstoffquelle darstellen. Die Reaktion zur Erzeugung von Methanol
aus Synthesegas ist ebenfalls stark exotherm:

CO + 2H, © CH;0H AHRO= -90,64 kJ/mol (4.3)

Es ist ebenfalls mdglich Methanol direkt aus CO; zu synthetisieren, wobei die Reaktion immer
noch exotherm ist.

€0, + 3H, & CH;0H + H,0 AHR®= -49,31 kJ/mol (4.4)

Da beide Reaktionen exotherm sind, ist es aus thermodynamischer Sicht sinnvoll diese bei nied-
riger Temperatur durchzuftihren. Durch die Stéchiometrie begiinstigen weiterhin hohe Drlicke
eine hohe Ausbeute. In technischen Anlagen werden daher Temperaturen von 220-290°C und
Driicke von 50-125bar eingesetzt. (Heinzmann et al., 2020, Ott et al., 2000a) Als Katalysator
kommen vor allem Kupfer-Zink-Aluminiumoxid-Gemische zum Einsatz. Bei der technischen Me-
thanolsynthese wird der Grof3teil des Gases recycliert, da pro Durchgang lediglich Umsatzgrade
von 15-25 % erreicht werden. Geringe Mengen von CO; im Feed begiinstigen das Verfahren. Die
Direktsynthese aus reinem CO- benétigt allerdings noch weiteren Entwicklungsaufwand. (Borisut,
Nuchitprasittichai, 2019, Dieterich et al., 2020)

4.3. Sicht der Firmen im PtL-Kontext

Um auch fur die PtX-Technologien die Sichtweise der involvierten Firmen kennenzulernen wur-
den verschiedenen Technologietrager interviewt. Es konnten Befragungen mit drei Firmen durch-
gefuhrt werden. Eine Vierte wurde ebenfalls angefragt, allerdings kam es hier zu keinem Ge-
spréch. Die drei auskunftsbereiten Firmen sind seit langerem auf dem Gebiet PtL tatig, sowohl in
der Prozessentwicklung als auch in der Rolle als Equipment-Supplier. Die Hauptverfahren sind
dabei die Methanolsynthese, die Fischer-Tropsch-Synthese sowie die Methanisierung. Die Fir-
men wollen fir diese Studie anonym bleiben, daher wird im Folgenden lediglich von A, B und C
die Rede sein.

Im Feld der Methanolsynthese bieten A und B bereits kommerzielle Anlagen an. Diese bewegen
sich im groRindustriellen Maf3stab, meist wird 10 MW als Untergrenze angegeben, wahrend Sak-
lierungen nach oben keine technische Grenze aufweisen. A arbeitet dabei an einem Verfahren,
welches auf den Einsatz von CO; als Rohstoff optimiert wurde. Die aktuell erste industrielle An-
lage fur die Produktion von erneuerbarem Methanol wurde von Carbon Recycling International in
2011 in Betrieb genommen und stellt 1300-4000 t pro Jahr her. Die CO2-Quelle ist dabei das
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Abgas aus der Stahlproduktion (CRI, 2020a, 2020b). A will im Gegensatz dazu einen Prozess
optimiert auf die Nutzung von CO; bereitstellen. Die Synthesegasproduktion wird dabei als integ-
raler Bestandteil des Prozesses behandelt. Dadurch soll der Wirkungsgrad gesteigert werden. A
betont dabei auch, dass es politischer und wirtschaftlicher Unterstiitzung bedarf, sollen derartige
Prozesse weiterentwickelt werden. Wird die Unterstiitzung eingestellt, sobald Wirtschaftlichkeit
erreicht wurde, koénnte dies zu einem Entwicklungsstopp fuhren und der technische Status bei-
behalten werden, anstatt neue Innovationen voranzutreiben. Sowohl B als auch A geben zu Ihren
Power-to-Methanol Prozessen keine Effizienzen an. Genauere Angaben werden allerdings zu
den Methanisierungsverfahren gemacht. Diese sind bei beiden Wettbewerbern ausentwickelt und
ermoglichen den Bau kommerzieller Anlagen zur Herstellung von synthetischem erneuerbarem
Methangas (SRG). A gibt dabei fir den Methanisierungsprozess ohne Elektrolyse eine Kohlen-
stoffeffizienz von 83% an, sowie einen energetischen Wirkungsgrad von bis zu 96%, was bedeu-
tet, dass 96% der zugefiihrten Energie entweder in Form chemischer Energie oder als Abwarme
nutzbar sind. Die Kohlenstoffeffizienz gibt an, welcher Anteil des in Form von CO; eingesetzten
Kohlenstoffs ins Produkt gelangen. Grundlage dessen ist eine intensive Warmeintegration. Fallt
diese weg, kann nur noch ein Wirkungsgrad von 74% erreicht werden, wobei die genaue Zahl
stark von den gegebenen Randbedingungen abhangt. B nennt 55-60% als Effizienz fir den
Power-to-SRG-Prozess incl. Elektrolyse, aber auch mit dem Hinweis auf die starke Abhangigkeit
von der genauen Anlagengestaltung. C fokussiert sich hauptsachlich auf dezentrale Container-
anlagen und hierbei auf die FTS in mikrostrukturierten Reaktoren. Diese sollen einen besseren
Warmetransport und eine gro3e katalytisch aktive Oberflache bieten und so wenig Bauraum be-
nétigen. In diesen Reaktoren sind aber auch andere Synthesen wie die Methanolsynthese oder
die Methanisierung mdglich. Die chemische Effizienz liegt dabei bei ca. 50% und die energetische
bei 80%, wieder mit dem Hinweis auf die Abhangigkeit von der genauen Anlagenauslegung. Als
CO2-Quellen ziehen alle Firmen sowohl Punktquellen als auch Kohlenstoffdioxid aus der Atmo-
sphéare in Betracht. Wahrend A und B aus wirtschaftlichen Griinden in erster Linie mit CO, aus
konzentrierten Quellen arbeiten und DAC erst zuklinftig einplanen, ist C schon jetzt dabei, die
Prozesse mit Direct Air Capture zu verknupfen. Aber auch A sieht langfristig keinen Weg, ohne
DAC auszukommen, da der COz-Bedarf in Zukunft die Verfigbarkeit aus Punktquellen tberstei-
gen wird. Zur Wirtschaftlichkeit und insbesondere den Kosten pro Liter Kraftstoff, wollten sich die
Firmen nicht duRern, da diese zu stark von externen Faktoren wie Energie- oder CO,-Preis ab-
héngen. Als Schatzung fur das notige Investment auf TRL 9 nennt C 1 Mio. € pro MW installierter
Kapazitat und 2 Mio € heute (TRL 7), wahrend B und A sich hierzu nicht auf3ern.

Neben diesen etablierten Verfahren befinden sich auch neuartigere Synthesewege wie Power-
to-Ammonia bei B im kommerziellen Stadium. A kann hier als Equipment-Supplier auftreten.
Diese Rolle nimmt A auch bei Prozessen wie Power-to Gasoline/Kerosene ein, hat hier allerdings
keinen eigenen Prozess.

AbschlieBend lasst sich festhalten, dass die Firmen mit groRem Interesse an der Entwicklung
strombasierter erneuerbarer Kraftstoffe arbeiten und schon kommerzielle Systeme zu einigen
Prozessen auf dem Markt sind. Die Notwendigkeit von atmosphéarischem CO; als Rohstoff ist
ebenfalls weitestgehend Konsens. Zudem muss weiter in die Entwicklung der Technologien in-
vestiert werden, um die grof3skalige Installation voranzutreiben.

4.4. Synergien mit CO.-Capture

Ein grol3er Vorteil der Umwandlung des CO- vor Ort kann die energetische Integrierbarkeit der
Prozessschritte sein. Samtliche Umwandlungsverfahren sind exotherm, wobei die Energie durch
den Wasserstoff eingetragen wird. Gerade LT-DAC Verfahren kénnten zumindest teilweise mit
der Abwéarme aus dem Prozess versorgt werden. Sowohl FT als auch Methanolsynthese werden
bei moderaten Temperaturen zwischen 200 °C und 300 °C gefahren. Dementsprechend ist die
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Warme auf einem brauchbaren Niveau fiir die Verfahren verfigbar. Die Produkte mussen bei-
spielsweise fur die Kondensation einzelner Bestandteile gekihlt werden, wobei Warme ausge-
koppelt werden kann. Zur Analyse wurde die Verfahrenskette in Prozesssimulationen nachge-
stellt.

4.4.1. Synergien mit HT-DAC und Punktquellen

Beim Hochtemperatur-DAC werden hohe Temperaturen benétigt, um das Sorbens zu regenerie-
ren. Daher kann die direkte Abwarme der Synthesen nicht fur diesen Zweck integriert werden.
Eine mdgliche Nutzung wére stets die Einspeisung in ein Fernwarmenetz. Allerdings werden
DAC-Anlagen, wie auch das Beispiel 1pointfive zeigt, Gblicherweise in Regionen mit grol3er Ver-
sorgung mit regenerativen Energien gebaut, an denen normalerweise keine Bevdlkerung im gro-
3en Stile wohnt. Demensprechend misste auch hier in eine massive Erweiterung der Infrastruk-
tur investiert werden. Eine Mdglichkeit fir die Erzeugung der hohen Temperaturen ist die Ver-
brennung von Methan und gasférmigen Kohlenwasserstoffen aus der Synthese, statt diese zu
recyclieren. Solch ein System wurde bis heute noch nicht erprobt, soll aber laut Carbon Engine-
ering untersucht werden.

Punktquellen fir CO2 sind in den allermeisten Fallen selbst Warmelieferanten. Zementwerke und
Kraftwerke, sowie Biogasanlagen werden schon heute gréf3tenteils in das Fernwarmenetz inte-
griert. Hier wirden sich also keine Vorteile einer Umwandlung des CO- vor Ort ergeben.

26



Prozesssimulationen

5. Prozesssimulationen

Rohstoffe Synthesegas- Synthese
erzeugung

Abbildung 8: In dieser Studie untersuchten Konfigurationen fir die Prozesssimulationen beste-
hend aus einer Synthesegaserzeugung und einer der beiden untersuchten PtL-Synthesen

Um die Warmeintegrierbarkeit von DAC in Kraftstoffsynthesen zu evaluieren, wurden verschie-
dene Konfigurationen mittels Aspen Plus V10 simuliert. Der Fokus liegt hierbei nicht auf einer
Bewertung des Verfahrens, sondern auf der Bestimmung der Wirkungsgrade. Aus diesem Grund
wurden die Simulationen mit einem grof3en Vereinfachungsgrad durchgefiihrt. Die Simulation
wurde fur die Synthesegaserzeugung, sowie die eigentliche chemische Synthese aufgesetzt, wo-
bei die energetische Analyse das Gesamtsystem ab DAC bzw. Wasserstofferzeugung bertck-
sichtigt. FUr diese vorgeschalteten Schritte wurden Literaturwerte fir den Energieverbrauch an-
genommen. Insgesamt wurden vier Konfigurationen betrachtet: Fir die Synthesegaserzeugung
die Varianten rWGS und SOEC und diese jeweils in Kombination einer Reaktionsstufe fur Fi-
scher-Tropsch-Produkte oder Methanol (vgl. Abbildung 8). Als erstes wurde eine Konfiguration,
welche auch im Energy Lab 2.0 am KIT Verwendung findet, simuliert. Dabei handelt es sich um
die Kombination von r'WGS und FTS. Diese wurde auf eine ungefahre Elektrolyseleistung von 75
MW normiert, was bei einer angenommenen Stromaufnahme von 4,4 kWh/m? fiir eine PEM-
Elektrolyse einem Wasserstoffstrom von 760,14 Nm3h entspricht. Uber die Produktverteilung
bzw. Stochiometrie wurde ein CO»- Bedarf von 233,1 kmol/h berechnet. Da CO; zentraler Be-
standteil der Analyse ist, wurde dieser Stoffstrom als Konstante in die verschiedenen Teilpro-
zesse Ubernommen. Der Wasserstoff- bzw. Wasserstrom wird dann aus der jeweiligen Reakti-
onsstochiometrie bestimmt. Die Simulation beinhaltet keine Kinetik und orientiert sich an grund-
legenden thermodynamischen Uberlegungen, da das Ziel hier keine explizite Anlagenauslegung
ist und der Fokus auf der warmetechnischen Integrierbarkeit von DAC in die Synthesen zu eva-
luieren. Die Feedstrome und grundsatzlichen Annahmen fir die einzelnen Varianten sind in Ta-
belle 11 zusammengefasst. Die Betriebsbedingungen der einzelnen Apparate sind in Tabelle 12
angegeben.
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Konfiguration COz-Feed H.O-Feed H.-Feed
- kmaol/h kmol/h kmol/h
MeOH - 699,30
rWGS FTS 9331 . 760,14
SOEC MeOH ’ 466,20 -
FTS 527,04 -

Tabelle 11: Inputdaten fur die verschiedenen Szenarien. Der CO»- Feed wird hier als Konstante
aus der Konfiguration mit rWGS und FTS tGbernommen.

Apparat Typ Druck Temperatur CO-Umsatz
r'wWGS REquil 35/70 850 GGW
SOEC Elektrolyse RS_toic 1,013 850 1,0
r'WGS RGibbs 1,013 850 GGW
FTS RStoic 35 250 0,7
MeOH RStoic 70 250 0,7

Tabelle 12: Betriebsdaten der simulierten Apparate, sowie die jeweils verwendeten Blécke in
Aspen Plus. Die Daten wurden aus der Literatur, angelehnt an reale Parameter ausgewabhilt.
(Kaneko et al., 2000, Ott et al., 2000a, 2000b)

5.1 Synthesegaserzeugung

Die Synthesegaserzeugung aus CO. ist der erste Schritt jeder Synthesevariante. Dabei wird das
sonst unreaktive CO- aktiviert, indem es zu Kohlenstoffmonoxid gewandelt wird. Diese (Teil-)
Reaktion ist endotherm, es muss dementsprechend Energie zugeflihrt werden. Zwei Mdglichkei-
ten werden hier betrachtet, welche bereits im vorangegangenen Kapitel diskutiert wurden.

5.1.1.

Das Prinzip der rwWGS wurde bereits in Kapitel 4.1.2 beschrieben, weshalb hier auf die Umset-
zung in der Simulationsumgebung eingegangen werden soll. Der rWGS Schritt wird dabei mittels
eines REquil-Blocks simuliert. Hierbei wird vom Erreichen des Reaktionsgleichgewichts im gege-
benen Zustand ausgegangen. Diese Beschreibung ist unabhangig von der konkreten Realisie-
rung im Hinblick auf Reaktortyp, Katalysator und Verweilzeit und stellt den Idealfall fir diesen
Reaktionsschritt dar. Die Prozessbedingungen werden auf 850 °C und 35 bar bzw. 70 bar fest-
gelegt und als konstant angenommen. Da die Reaktion endotherm ist, muss fir die Aufrechter-
haltung der Isothermie Warme zugefihrt werden, welche automatisch vom Programm berechnet
wird. Der Recyclestrom wird vor der rWGS-Stufe zurlickgefiihrt, da weder bei der Fischer-
Tropsch-Synthese noch bei der Methanolsynthese in einem Durchgang Vollumsatz mdglich ist.

rWGS (rickwartige Wassergas-Shift-Reaktion)
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Abbildung 9: Prozessflussdiagramm der beiden Prozesse mit rWGS als Synthesegaserzeu-
gende Stufe. Q: Warmestrom; W: Arbeitsstrom (hier elektrisch)

In Abbildung 9 ist ein Prozessflussdiagramm der Prozesse mit rWGS abgebildet. Die Art der Syn-
these ist fur dieses prinzipielle Schema nicht relevant. Der Abbildung sind auch die entsprechen-
den Bezeichnungen der einzelnen Stoffstrome zu entnehmen.

5.1.2. SOEC

Die SOEC im Co-Elektrolysebetrieb kann direkt aus Wasser und Kohlenstoffdioxid Synthesegas
herstellen. Um dieses Verfahren in vereinfachter Form zu simulieren, wird der Prozess in die
Wasserelektrolyse und ein rwWGS-Gleichgewicht unterteilt. Das FlieRschema zur internen Simu-
lation der SOEC ist in Abbildung 10 zu sehen.

Als erster Prozessschritt wird dabei in einem RStoic-Reaktor das gesamte Wasser gespalten. Ein
RStoic-Block fuhrt eine Reaktion strikt nach einer konkreten Reaktionsgleichung mit vorgegebe-
nem Umsatzgrad aus. Im Wasserspaltungsblock (STACK1 und STACK2) wird Wasser mit einer
einfachen Stéchiometrie und Vollumsatz gespalten:

H,0 - H, + 0, (5)
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Abbildung 10: Prozessflussdiagramm der SOEC- Simulation, bestehend aus Wasserspaltung
in den Elektrolysestacks und einem nachgeschaltetem Wassergas-Shift-Gleichgewicht, sowie
Separation des entstehenden Sauerstoffs.

Die nétige Energie errechnet sich aus dem Warmeeintrag, welcher von der Software ausgegeben
wird. Entstehender Sauerstoff wird in einem Separationsschritt aus dem Gasgemisch abgetrennt.
Anschlieend wird das Wasserstoff/ Kohlenstoffdioxid-Gemisch in die rWGS-Stufe gefuhrt, wofir
ein RGibbs-Reaktor benutzt wird, da hier im Regelfall auch kurzkettige Kohlenwasserstoffe ent-
stehen konnen. Der Block berechnet das entstehende Stoffgemisch anhand einer Minimierung
der gibbschen freien Enthalpie. Die méglichen Produkte sind dabei die beteiligten Komponenten
an der Wassergas-Shift-Reaktion, sowie kurzkettige Kohlenwasserstoffe, insbesondere Methan,
welche ebenfalls in der Dampfelektrolyse entstehen. Nach dieser rwWGS-Stufe, wird ein zweiter
Elektrolysestack simuliert, in welchem das in der rWGS entstandene Wasser gespalten wird.
Nach einer zweiten Separation des Sauerstoffs wird das Gas aus dem SOEC-Block geleitet. Es
stellt ein Gemisch bestehend aus Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid, sowie den
kurzkettigen Kohlenwasserstoffen dar. Verbleibendes CO. verhélt sich in den Synthesen inert
und wird Uber den Recycle wieder zuriick in die SOEC gespeist. Das allgemeine Prozessflussdi-
agramm fiur die Prozessvarianten mit SOEC- Synthesegaserzeugung ist in Abbildung 11 abge-
bildet.
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Abbildung 11: Prozessflussdiagramm der beiden Prozesse mit SOEC-Co-Elektrolyse als Syn-
thesegaserzeugende Stufe. Q: Warmestrom; W: Arbeitsstrom (hier elektrisch)

5.2. Synthese

Beide Synthesen wurden mit Rstoic-Reaktoren simuliert. Die jeweilige Reaktionsgleichung wurde
dabei hinterlegt und prozesstypische Umsatzgrade angenommen.

5.2.1. MeOH

Zunachst wurde die Methanolsynthese simuliert. Dabei wurde nur die Reaktion von Kohlenstoff-
monoxid und Wasserstoff zu Methanol betrachtet, um die Simulation einfach zu halten. Die Pro-
zessbedingungen wurden dabei bei 70 bar und 250 °C gewahlt und ein Kohlenstoffmonoxidum-
satz von 70% vorgegeben, was Ublichen Literaturdaten entspricht (Ott et al., 2000b). Als Produkte
entstehen in dieser Simulation reines Methanol und keine inerten Nebenprodukte. Dadurch kann
der gesamte, nicht abreagierte Stoffstrom zuriick in die Synthesegasstufe, also SOEC oder
r'WGS, gefuhrt werden. Der Produktstrom wird in einem Separator in Methanol und Recycle auf-
geteilt. Normalerweise wirde ein kleiner Purgestrom aus der Anlage geschleust, um die Akku-
mulation inerter Komponenten zu verhindern. Da in dieser Simulation keine Inertbestandteile be-
ricksichtigt werden ist dieser auch nicht nétig Der Separator arbeitet bei tiefen Temperaturen von
7°C, um eine vollstandige Kondensation zu simulieren, ohne das Methanol im Recycle gefuhrt
wird. Das Separatormodul wurde gewahlt, damit kein Synthesegas Uber das Produkt ausge-
schleust wird. Dies ist nétig, da ansonsten das Verhaltnis zwischen Wasserstoff und Kohlenstoff-

31



Prozesssimulationen

dioxid nicht mehr aufgehen wiirde und durch den fehlenden Purge eine Komponente akkumulie-
ren wirde. Durch den vollstdndigen Recycle wird in dieser Betrachtung eine Kohlenstoffeffizienz
von 100% erreicht.
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Abbildung 12: Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese nach ASF- Schema (Foértsch et
al., 2015)

Auch fir die Simulation der Fischer-Tropsch-Synthese wurde eine feste Stdochiometrie angenom-
men. Die Produktverteilung wurde dabei normalverteilt angenommen und ist in Abbildung 12 ge-
zeigt. Die Verteilung entspricht der Ublicherweise angenommenen ASF- Verteilung. (Fortsch et
al., 2015)

Die Prozessbedingungen sind fir 35 bar und 250°C als konstant im Reaktor angenommen und
wurden auch hier aus Ullmann entnommen. (Kaneko et al., 2000) Die exotherme Reaktion findet
in einem CO zu H; Verhaltnis von 2,26 statt. Bei der Reaktion entsteht neben den gewiinschten
Kohlenwasserstoffen auch Wasser, welches aus dem Prozess abgetrennt werden muss. Das
trockene, nicht reagierte Synthesegas wird zu 100% rezykliert, da auch hier mit keinen Intertkom-
ponenten zu rechnen ist.

Um den Heiz- bzw. Brennwert fir das Produkt zu bestimmen, werden die Stoffwerte der Ketten-
langen C1 bis C4, entsprechend der Molanteile gewichtet, summiert. Fir langere Ketten wird
aufgrund der geringen Differenzen der Brennwert von Diesel angenommen. Der Brenn- und Heiz-
wert wird benutzt, um die im Produkt gespeicherte chemische Energie zu berechnen.

5.3. Peripherie

5.3.1. Kompression und Entspannung

In allen Prozesskonfigurationen wird der Gasstrom an einer Stelle komprimiert. In Fallen mit
rWGS-Synthesegaserzeugung wird der Feed, bestehend aus Wasserstoff und CO,, auf einen
Prozessdruck von 35 bar bzw. 70 bar gebracht. Bei Simulation der SOEC, welche bei atmospha-
rischem Druck arbeitet, muss das Gasgemisch, welches die Elektrolyse verlasst, auf Synthese-
druck gebracht werden. Das bedeutet auch, dass der rezyklierte Stoffstrom zurtick auf den nie-
deren Druck gebracht werden muss. Je nach Grol3e des Recyclestroms kann dies erhebliche
Verluste bedeuten. Die technische Umsetzung einer Kompression von Umgebungsdruck auf die
hohen Reaktionsdricke erfolgt in Realitéat blicherweise mehrstufig. Grund hierfir ist die starke
Erwarmung des Gases bei der Verdichtung, welches durch Kihlung zwischen den Stufen auf
einem vertretbaren Temperaturniveau gehalten werden muss. Die Entspannung erfolgt analog
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mit Zwischenerhitzern. Zur Energieriickgewinnung kdénnen hier Turbinen eingesetzt werden. Die
Entspannung Uber Drosselventile, wie in den aktuellen Forschungsanlagen, verursacht dement-
sprechend hohere Verluste.

In dieser Simulation werden zur Ubersichtlichkeit nur einstufige isentrope Druckanderungen ab-
gebildet, welche den thermodynamischen Idealfall darstellen, um auch hier den Best-Case zu
simulieren. Mit einem nachgeschalteten Warmeulbertrager wird das Gasgemisch auf die ge-
winschte Synthesetemperatur bzw. die Trenntemperatur gebracht.

5.3.2. Separation

In den Prozessen werden an verschiedenen Stellen Teilstrome abgetrennt. Vor allem nach der
Synthese werden die Produkte aus dem verbleibenden Synthesegas abgeschieden. Aber auch
innerhalb der SOEC muss der Sauerstoff separiert werden. Diese Prozessschritte werden mittels
Separatoren in Aspen Plus simuliert, wobei angenommen wird, dass die reinen Komponenten
nach der Trennung vorliegen. Die nétige Trennungsarbeit wird dabei in Form von Warme zuge-
fuhrt. Der Vorgang kann mit einer Membrantrennung verglichen werden. Durch Verzicht auf klas-
sische Flash-Abtrennungen kdnnen ungewollte Verluste vermieden werden und der pure Prozess
energetisch untersucht werden. Wird eine Kondensation simuliert, entstehen weitere Abhangig-
keiten von Stoffdaten, Losungsmodellen, etc., welche hier nicht weiter von Interesse sind.

5.4. Energetische Analyse

5.4.1. Pinch- Analyse
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Abbildung 13: Beispieldarstellung der Composite Curves zur Veranschaulichung des Prin-
Zips einer Pinch-Analyse. (Smith, 2005)

54.1.1. Allgemein

Um den zusatzlichen Heizbedarf einer Prozessvariante zu bestimmen, wird eine Pinch-Analyse
durchgefuhrt. Dabei wird bestimmt, wie viel thermische Energie innerhalb des Verfahrens durch
Warmeintegration genutzt werden kann und wie viel extern zugefuhrt werden muss. Dafir werden
alle Strome, welche aufgeheizt (cold streams) oder abgekuhlt (hot streams) werden missen, in
so genannten Composite Curves dargestellt. Dafir wird ein Diagramm mit dem zu transportie-
renden Warmestrom auf der x-Achse und der korrespondierenden Temperatur auf der y-Achse
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Abbildung 14: Beispieldiagramm mit beiden Composite Curves und Pinch-Punkt

erstellt. Stréme, welche sich im selben Temperaturintervall bewegen, werden zusammengefasst
(vgl. Abbildung 13). Dadurch ergibt sich eine Hot-Composite-Curve, in der alle abzukihlenden
Strome abgebildet werden und analog eine Cold-Composite-Curve fir die aufzuheizenden
Strome. Um nun die Warmeintegrierbarkeit zu analysieren, werden beide Kurven in einem ge-
meinsamen Diagramm dargestellt und so positioniert, dass der Abstand zwischen beiden einen
minimalen Temperaturunterschied nicht unterschreitet. Dieser Punkt minimalen Abstands heif3t
Pinch-Punkt. Eine Warmeubertragung Uber den Pinch-Punkt ist nur nach unten méglich. Aus dem
horizontalen Abstand der Kurvenenden, kann der minimal bendtigte Heiz- und Kihlbedarf ermit-
telt werden, da diese Segmente der Kurven keinen korrespondierenden, also nutzbaren, War-
mestrom auf der anderen Kurve haben, und somit extern versorgt werden missen. Zudem kann
das Temperaturniveau der bendtigten Warme ausgelesen werden.

5.4.1.2. Anwendung

Die Pinch-Analyse in dieser Studie wurde mit dem Programm Aspen Energy Analyzer V10 durch-
gefuhrt. Dabei wurde ein Pinchtemperaturunterschied von 5 K angenommen. Die Einzelnen Ma-
terialstrome durch die Warmeubertrager werden direkt aus der Prozesssimulation ibernommen.
Da die Kiihlung bzw. Beheizung der Reaktoren isotherm stattfinden, kénnen diese Energiestréme
nicht direkt in die Analyse einbezogen werden. Aus diesem Grund werden Hilfsstréme definiert,
welche mit einem Temperaturabfall von 5 K angenommen werden. Soll also beispielsweise ein
Synthesereaktor bei 250°C gekuhlt werden, wird dafur ein Kihlwasserstrom angenommen, wel-
cher von 250°C auf 245°C abgekiihlt wird. Theoretisch kdnnte dieser Strom zurtick in den Reaktor
geleitet und auf 250°C geheizt werden. Soll ein Heizstrom fiir die DAC angenommen werden,
wird ein zusatzlicher aufzuheizender Strom eingefihrt. Dieser wird von 100°C auf 105°C erwarmt.
Der Energiebedarf errechnet sich dabei aus dem CO, Feed und dem Warmebedarf der DAC,
welcher in dieser Betrachtung mit 1500 kWh/m3 angenommen wird.

Der externe Kihlbedarf wird in Kiihlbedarf bei 25°C und 7°C geteilt, um einen Uberblick zu erhal-
ten, wie viel Tieftemperaturwéarme bereitgestellt werden muss. Daraus ergeben sich drei Utility-
Strome, welche zur Verfiigung gestellt werden. Ein Kuhlstrom, welcher von 20 auf 25 erwarmt
wird, ein Kuhlstrom welcher von 2 auf 7°C erwarmt wird und ein Heizstrom. Da die betrachtete
Anlage mit regenerativem Strom versorgt werden soll, ist die Temperatur, auf welcher die Leis-
tung aufgebracht werden soll, irrelevant. Fur die Berechnung wurde daher ein Heizstrom, welcher
von 850 auf 845°C abgekuhlt wird angenommen, wodurch samtliche Teile der Anlage versorgt
werden kbénnen.
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54.2. Strombedarf

Der elektrische Leistungsbedarf des gesamten Systems setzt sich aus den folgenden Verbrau-
chern zusammen:

- Wasserelektrolyse (PEM bzw. SOEC)

- Kompression

- externer Heizbedarf

- Arbeitsbedarf fur die Separatoren

- Arbeitsbedarf fir DAC

- Turbine, bei Energiertickgewinnung (negativer Verbrauch)

Das System wird dementsprechend als voll elektrisch angenommen, da es mit regenerativer
Energie versorgt werden soll. Die Kiihlung der Anlage, insbesondere die Bereitstellung von tiefen
Temperaturen wird in Energetischer Sicht nicht bertcksichtigt, da das Augenmerk auf der Ver-
sorgung der DAC-Einheit liegt.

5.4.3. Wirkungsgrade

Der Prozess soll unter anderem anhand verschiedener Kennzahlen charakterisiert werden. Ein
gebrauchlicher Wirkungsgrad ist die energetische Effizienz ng, welcher als Quotient aus chemi-
scher Energie im Produkt und zugefihrter, in diesem Fall elektrischer, Energie berechnet wird.
Die chemische Energie wird dabei mit dem Heizwert bzw. unteren Heizwert H; berechnet.

chemische Energie im Produkt

e = zugefiihrte Leistung (6)

_ Mpyoq - H;

P + Pkomp T Qpear T Ppac + Psep
Mit: n;: energetischer Wirkungsgrad, Mp,,4: Produktmassenstrom, H;: Heizwert des Pro-
dukts, Pg;: Elektrolyseleistung, Py, :Kompressionsleistung, Qp.q.: Zusatzliche Heizleis-
tung, Pp,c: Leistungsbedarf der DAC, Ps,,: Trennarbeit

Neben dieser energetischen Kennzahl kann zudem eine Kohlenstoffeffizienz angegeben werden,
welche den zugefiihrten Kohlenstoff in Form von CO, mit dem Kohlenstoff, welcher im Produkt

verbleibt, vergleicht. Dieser berechnet sich aus dem Stoffstrom aus CO; n.g, und dem Produkt-

stoffstrom 71p,,4 Und dessen Kohlennstoffgehalt C in %:
Prod

Ne = Nprog * C (7)
c=—"

Ncoz
In dieser Betrachtung ist diese Kohlenstoffeffizienz allerdings immer eins, da kein Purgestrom
und keine Nebenprodukte betrachtet werden. Wéahrend diese Kohlenstoffnutzung nicht durch die
CO: Quelle beeinflusst wird, kann der energetische Wirkungsgrad davon beeinflusst werden.

5.4.4. Warmeintegration von DAC

Um zu analysieren, ob ausreichend Warme fur eine LT-DAC-Anlage verflugbar wéare, wird ein
Cold-Stream in die Pinch-Analyse eingefuigt. Dieser Strom soll von 100°C auf 105°C aufgeheizt
werden und so ausreichend Warme fir die Regeneration auskoppeln. Es wird dabei von einem
Warmebedarf von 1500 kWh/Nm3co, ausgegangen. Der Energiestrom wird dabei entsprechend
des bendtigten Feeds berechnet. Jeder Fall wird einmal mit und einmal ohne Direct Air Capture
durchgerechnet, um aus dem Unterschied des Heizbedarfs auf die Warmeversorgung der DAC-
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Anlage schlieBen zu kénnen. Wird beispielsweise der gesamte DAC-Warmebedarf aus den vor-
handenen Prozessstromen gedeckt, andert sich der externe Heizbedarf nicht und die Composite-
Kurven bleiben im selben Abstand bzw. der Pinch-Punkt verschiebt sich nicht. Wird zusétzliche
Warme benétigt, entsteht der Pinch am Kurvensegmenten fiir die DAC und die Cold- Composite-
Curve wir nach rechts verschoben. Dadurch erhéht sich der Abstand der Kurven und der Heizbe-
darf steigt an. Dieser Anstieg entspricht der zusatzlich fir DAC aufzubringenden Heizleistung.

5.5. Ergebnisse

Um die Ergebnisse der vier Konfigurationen miteinander zu vergleichen, wurden einige Kenngré-
Ben ermittelt. Die Zusammenfassung der Werte sind in Tabelle 13 ohne und in Tabelle 14 mit
Berucksichtigung der Direct Air Capture aufgefihrt. Als erstes wurde der Leistungsbedarf der
Elektrolyse aufgezeichnet. Dieser wird im Falle der Synthesegaserzeugung mit rwWGS aus den
Leistungsdaten einer PEM-Elektrolyse bestimmt. Fir die SOEC wurden dafir die bendtigten
Energiestrome fur Wasserspaltung und rWGS innerhalb der SOEC zusammengerechnet. Der
Gesamtleistungsbedarf wird dementsprechend aus der Elektrolyseleistung Pe., der Kompressi-
onsleistung Pkomp, der Trennarbeit Psep und dem zusétzlichen Heizbedarf Quear bestimmt:

Pges = Pg + PKomp + PSep + Qreat

Zusétzlich wird bestimmt, welcher Anteil der bendtigten Warme fiir die CO»-Gewinnung aus dem
Prozess bereitgestellt werden kann. Dieser ,DAC-Wirkungsgrad® kann wie folgt berechnet wer-
den:

QHeat (mit DAC) - QHeat (Ohne DAC)

QDAC

Npac =1 —

Dabei ist Qpc der Warmebedarf der Direct Air Capture. Beim angenommenen CO; Stoffstrom
von 233,1 kmol/h betragt dieser ca. 15,38 MW. Qy..: Wird jeweils aus der Energieanalyse mit und
ohne aufzuheizendem Strom fir die DAC bestimmt. Die Differenz, die sich daraus ergibt, ist der
zusatzliche Heizbedarf, welcher bei Annahme einer Direct Air Capture Einheit aufgebracht wer-
den muss.

Die Pinch-Analysen fir die jeweiligen Prozesse sind in Abbildung 17 bis Abbildung 18 zu sehen.
Es wird die Auswertung inkl. DAC gezeigt. Die gestrichelte Linie ist dabei der Verlauf der Cold
Composite Curve ohne den Beitrag der DAC. Samtliche Stoff und Energiestrome sind in Tabelle
15 bis Tabelle 18 aufgelistet.
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Route Pei QHeat Qc20 Qcr Pges Ne

MW MW MW MW MW %
rwGS+MeOH 68,97 2,29 17,53 0,33 77,99 53
rWGS+FTS 7497 2,25 20,26 0,38 82,65 47
SOEC+MeOH 48,26 1,02 14,96 5,24 54,63 76
SOEC+FTS 52,45 3,49 14,39 0,39 61,74 68

Tabelle 13: Berechnete Wirkungsgrade der Simulationen ohne die Bertcksichtigung der DAC zur
CO2-Gewinnung.

Route Pei QHeat Qc20 Qc? Pges Ne Nobac
MW MW MW MW MW % %
rwGS+MeOH 68,97 2,29 2,15 0,33 77,99 53 100
rWGS+FTS 7497 2,51 4,88 0,38 82,65 47 100
SOEC+MeOH 48,26 8,84 7,39 5,24 62,18 66 49
SOEC+FTS 52,45 6,74 2,25 0,39 64,99 65 79

Tabelle 14: Berechnete Wirkungsgrade der Simulationen mit Berticksichtigung der DAC zur CO.-
Gewinnung

5.5.1. rwGS+ MeOH

Der erste betrachtete Prozess ist die Verknipfung von rWGS mit der Methanolsynthese. Dabei
wird ein Gasgemisch aus 699,3 kmol/h Wasserstoff (entspricht 16762 m3"/h) und 233,1 kmol/h
CO:; (entspricht 5551,24 mN/h) als Feed eingesetzt. Die Gase sind in einem Verhaltnis von 3:1
gemischt, da dies der Gesamtstdchiometrie des Prozesses bestehend aus rWGS und Methanol-
synthese entspricht:

rWGS: H, + CO, < H,0 + CO
Synthese: 2H, + CO & CH5OH (8)
Gesamt: 3H, + CO, < CH3;0H + H,0

Da die Stéchiometrie aufgeht, muss kein Purgestrom angenommen werden im Falle dieses ide-
alisierten Systems ohne inerte Komponenten. Der geforderte Wasserstoffstrom bedingt eine
Elektrolyseleistung von ca. 69 MW, wobei die thermische Effizienz bei 53% liegt. Durch die ent-
stehende Abwarme, vor allem bei der Synthesereaktion, kénnten 100% der Warme fur die DAC
aufgebracht werden. Somit muss keine zusatzliche Heizleistung aufgebracht werden. Nur der
Strom fur die Ventilatoren und Pumpen der DAC muss aufgebracht werden. Die Pinchanalyse
ergibt einen Kihlbedarf von insgesamt 17,9 MW ohne und 2,5 MW mit der Integration von DAC.

5.5.2. rWGS+ FTS

Die Kombination aus rickwartiger Wassergas-Shift-Reaktion und Fischer-Tropsch-Synthese er-
maglicht die Herstellung normgerechter Kraftstoffe wie Benzin, Kerosin, Diesel oder auch Grund-
chemikalien fur die chemische Industrie. Der CO,-Feed ist dabei identisch zur Konfiguration mit
Methanolsynthese. Um ein Synthesegasverhaltnis von 2:1 im FTS-Reaktor bereitzustellen wird
ein Wasserstoffstrom von 760,14 kmol/h vorgegeben. Dies entspricht einer Elektrolyseleistung
von ca. 75 MW. Der Prozess hat lediglich eine thermische Effizienz von 47%. Durch die hohe
Abwarme von 20,6 MW kann der gesamte Warmebedarf der Direct Air Capture gedeckt werden.
Auch mit DAC werden 3,7 MW an Kihlleistung gebraucht. Zudem entsteht Wasser als Produkt,
wodurch mehr Wasserstoff und damit mehr Energie aufgebracht werden muss, als bei der Me-
thanolsynthese, was auch einen Anteil an der schlechteren Effizienz hat.
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5.5.3. SOEC+ MeOH

Bei diesem Schema beinhaltet die Simulation den Elektrolyseschritt, welcher als Co-Elektrolyse
ausgefiihrt wird. Daher besteht der Feed aus Wasser und CO,. Der CO,-Stoffstrom ist dabei
identisch zu den restlichen Konfigurationen, also 233,1 kmol/h. Der Wasserstrom betragt, bedingt
durch die Stéchiometrie, 466,2 kmol/h. Die Reaktionsgleichungen lauten dabei wie folgt:

SOEC:H,0+C0, » H,+0,+ CO 9
Synthese: 2H, + CO - CH;0H 9)
Gesamt:2H,0 + CO, —» CH30H + 1,50,

Der Prozess mit SOEC liefert dieselbe chemische Energie als Output ist dabei allerdings mit 66%
deutlich effizienter. Unter anderem liegt dies daran, dass die Abwéarme der Elektrolyse auf hohem
Temperaturniveau anfallt und genutzt werden kann. Allerdings fallt durch die hohe Effizienz we-
niger Abwarme an und die DAC kann nur zu 49% mit Abwéarme versorgt werden.

5.5.4. SOEC+ FTS

Der letzte untersuchte Fall ist die Verknipfung von SOEC mit der Fischer-Tropsch-Synthese. Der
Feed besteht hier aus den standardisierten 233,1 kmol/h an CO; und dazu passend
527,04 kmol/h an Wasser. Die SOEC hat hier eine Elektrolyseleistung von ca. 52 MW, wobei der
Prozess insgesamt auf eine Effizienz von 65% kommt. Ahnlich wie bei der Konfiguration von
SOEC mit Methanolsynthese kann auch hierbei nicht der gesamte Warmebedarf der Direct Air
Capture gedeckt werden. Es kénnen immerhin ca. 79% der Warme bereitgestellt werden. Die
Produktzusammensetzung betreffend fallt auf, dass recht viel Methan entsteht. Ein Teil davon
wird bereits innerhalb der SOEC gebildet, da der RGibbs-Reaktor streng thermodynamisch und
ohne Sttéchiometrie arbeitet. Da eine chemische Optimierung nicht Ziel dieser Untersuchung ist,
wurde das Produkspektrum allerdings nicht weitergehend betrachtet.

38



Prozesssimulationen

r'wWGS+MeOH CO2 H2 MIX-IN MIX-KOMP RECMIX RWGS-IN RWGS- KOND-IN SYNGAS
Temperatur °C 20,00 20,00 19,81 778,20 571,30 850,00 850,00 20,00 19,46
Druck bar 1,01 1,01 1,01 70,00 70,00 70,00 70,00 70,00 70,00
Dampfanteil - 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,82 1,00
Stoffstrom kmol/h 233,10 699,30 932,40 932,40 1.270,67 1.270,67 1.270,67 1.270,27 1.037,24
Molanteile
CO> 1,00 - 0,25 0,25 0,28 0,28 0,10 0,10 0,12
CoO - - - - 0,08 0,08 0,26 0,26 0,32
Hz0 ) - - - - - - 0,18 0,18 -
H> - 1,00 0,75 0,75 0,64 0,64 0,46 0,46 0,56
MeOH - - - - - - - - -
Massenstrom kg/h 10.258,68 1.409,70 11.668,39 20.110,92 20.110,92 20.110,92 20.106,25 15.908,13
Massenanteile
CO: 1,00 - 0,88 0,88 0,78 0,78 0,27 0,27 0,34
CcO - - - - 0,14 0,14 0,46 0,46 0,59
H20 ) - - - - - - 0,21 0,21 -
H» - 1,00 0,12 0,12 0,08 0,08 0,06 0,06 0,07
MeOH - - - - - - - - -
KONDEN- FEED-REAK REAK-  OUT-SEP PRODUKT RECYCLE
Temperatur °C 19,46 250,00 250,00 20,00 20,00 20,00
Druck bar 70,00 70,00 70,00 70,00 70,00 70,00
Dampfanteil - - 1,00 1,00 1,00 - 1,00
Stoffstrom kmol/h 233,03 1.037,24 571,26 338,27 232,99 338,27
Molanteile
CO2 - 0,12 0,22 0,36 - 0,36
CO - 0,32 0,17 0,30 - 0,30
H20 ) 1,00 - - - - :
H2 - 0,56 0,20 0,34 - 0,34
MeOH - - 0,41 - 1,00 -
Massenstrom kg/h 4.198,12 15.908,13 8.442,53 7.465,60 8.442,53
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Massenanteile

CO» - 0,34 0,34 0,64 - 0,64
co - 0,59 0,18 0,33 - 0,33
H20 ) 1,00 - - - - -
H> - 0,07 0,01 0,03 - 0,03
MeOH - - 0,47 - 1,00 -
Warmestrome
HEAT-REC HT-RWGS COOL- HEAT- COOL-REAK CD-PROD
Tin °C 571,30 850,00 19,46 250,00 250,00
Tout °C 850,00 20,00 250,00 250,00 20,00
Q kw -3.655,27 -2.161,20 12.844,10 -2.113,33 6.580,88 4.069,49
Arbeitsstréme
Komp SEP-PR SEP-WAS-
P kw 6.732,40 83,97 4,95

Tabelle 15: Stoffstrome der Simulation des Prozesses mit rWGS&MeOH.
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(WGS+ETS CO2 Ha MIX-IN lL\/Ioli\(/”:’ RECMIX RWGS-IN oRL\JA'f'GS KOND-IN  SYNGAS
Temperatur °C 20,00 20,00 19,82 609,69 411,26 850,00 850,00 20,00 20,00
Druck bar 1,01 1,01 1,01 35,00 20,00 35,00 35,00 35,00 35,00
Dampfanteil - 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,85 1,00
Stoffstrom kmol/h 233,10 760,14 993,24 993,24 1.531,93 1.531,93 1.531,99 1.531,99 1.306,65
Molanteile

CO2 1,00 - 0,23 0,23 0,19 0,19 0,05 0,05 0,05

CoO - - - - 0,05 0,05 0,20 0,20 0,24

H20 - - - - - - 0,15 0,15 0,00

H2 - 1,00 0,77 0,77 0,75 0,75 0,60 0,60 0,71

MeOH - - - - - - - - -

C1 ) - - - - - - - - -

C2 - - - - - - - - -

C3 - - - - - - - - -

C4 - - - - - - - - -

C5 - - - - - - - - -

C6 - - - - - - - - -

C7-50 - - - - - - - - -
Massenstrom kg/h 10.258,68 1.532,35 11.791,04 11.791,04 17.696,10 17.696,10 17.699,40 17.699,40 13.639,86
Massenanteile -

CO2 - 1,00 - 0,87 0,87 0,74 0,74 0,17 0,17 0,23

Co - - - - 0,13 0,13 0,49 0,49 0,64

H20 - - - - - - 0,23 0,23 0,00

H2 - 1,00 0,13 0,13 0,13 0,13 0,11 0,11 0,14

MeOH - - - - - - - - - -

C1 - - - - - - - - -

Cc2 - - - - - - - - -

C3 - - - - - - - - -

C4 - - - - - - - - -

41



Prozesssimulationen

C5 - - - - - - -

C6 - - - - - - -

C7-50 - - - - - - -

KONDENSAT FEED- - -
(WGS+ FTS e (I;UETAK OUT-SEP PRODUKT PURGE RECYCLE
Temperatur °c 20,00 250,00 250,00 4,03 7,00 4,03 4,03
Druck bar 35,00 35,00 35,00 20,00 20,00 20,00 20,00
Dampfanteil - - 1,00 1,00 1,00 0,21 1,00 1,00
Stoffstrom kmol/h 225,33 1.306,65 872,87 598,54 274,33 59,85 538,69
Molanteile

CO _ 0,00 0,05 0,08 0,12 - 0,12 0,12

CO 0,00 0,24 0,11 0,16 - 0,16 0,16

H.O 1,00 0,00 0,25 - 0,79 - -

Ha 0,00 0,71 0,50 0,73 - 0,73 0,73

MeOH - - - - - - -

C1 - - 0,04 - 0,13 - -

Cc2 - - 0,00 - 0,01 - -

c3 ) - - 0,00 - 0,01 - -

C4 - - 0,00 - 0,01 - ;

C5 - - 0,00 - 0,01 - -

C6 - - 0,00 - 0,01 - -

C7-50 - - 0,01 - 0,04 - -
Massenstrom kg/h 4.059,54 13.639,86 13.639,86 6.561,19 7.078,67 656,12 5.905,07
Massenanteile -

cO, 0,00 0,23 0,23 0,47 - 0,47 0,47

CO 0,00 0,64 0,19 0,40 - 0,40 0,40

H.O ) 1,00 0,00 0,29 - 0,55 - -

H> . 0,00 0,14 0,06 0,13 - 0,13 0,13

MeOH - - - - - - -

C1 - - 0,04 - 0,08 - -
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Cc2 - - 0,00 - 0,01
C3 - - 0,01 - 0,02
C4 - - 0,01 - 0,02
C5 ) - - 0,01 - 0,02
Cé6 ) - - 0,01 - 0,02
C7-50 - - 0,15 - 0,28
Warmestrome
HEAT- RWGS COOL- REAKTOR HEAT- CD-PROD
REC RWGS-OUT SYN
Tin °C 411,26 849,99 250,00 20,00 250,00
Tout °C 850,00 20,00 250,00 250,00 20,00
Q kw -5,565 -1,81 12,24 8,95 -2,17 4,16
Arbeitsstrome
SEP- KOMP
PROD
p KW 204,07 5.436,70

Tabelle 16: Stoffstrome der Simulation des Prozesses mit rWGS& FTS
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H H20- + - - - - -

SOEC+MeOH CO2 20 HEzloss REC+CO2 SOEC-IN gL(J)_II_EC O2-HEISS  02-OUT KOND-IN
Temperatur °C 20,00 20,00 850,00 19,83 850,00 850,00 850,00 20,00 20,00
Druck bar 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,00 1,01
Dampfanteil - 1,00 - 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Stoffstrom kmol/h 233,10 466,20 466,20 859,95 859,95 1.326,28 349,66 349,66 1.326,28
Molanteile

CO2 1,00 - - 0,40 0,40 0,08 - - 0,08

CcoO - - - 0,12 0,12 0,25 - - 0,25

02 - - - - - - - 1,00 1,00 -

H.0 - 1,00 1,00 - - - - - -

H, - - - 0,48 0,48 0,67 - - 0,67

MeOH - - - - - - - - -
Massenstrom kg/h 10.258,68 8.398,72 8.398,72 18.758,94 18.758,94 15.970,61 11.188,68 11.188,68
Massenanteile

CO2 1,00 - - 0,81 0,81 0,30 - - 0,30

Cco - - - 0,15 0,15 0,58 - - 0,58

02 - - - - - - - 1,00 1,00 -

H.0 - 1,00 1,00 - - - - - -

H, - - - 0,04 0,04 0,11 - - 0,11

MeOH - - - - - - - - -

KONDEN-  SYN-KOMP FEED- OouT- IN-SEP OUT-SEP PRODUKT RECYCLE ABWAS-
SAT REAK TURB SER

Temperatur °C 250,00 250,00 32,20 20,00 20,00 20,00 20,00
Druck bar 70,00 70,00 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Dampfanteil - 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,84
Stoffstrom kmol/h 1.326,28 1.326,28 859,99 859,99 626,85 233,14 626,85
Molanteile

CO2 - 0,08 0,08 0,13 0,13 0,13 0,18 -

co 0,25 0,25 0,12 0,12 0,12 0,16 -
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Oz - - - - - - -
H20 - - - - - - -
H> 0,67 0,67 0,48 0,48 0,48 0,66 -
MeOH - - 0,27 0,27 - 1,00 -
Massenstrom kg/h 15.970,61 15.970,61 15.970,61 15.970,61 8.500,26 7.470,35 8.500,26
Massenanteile
CO2 0,30 0,30 0,30 0,30 0,57 - 0,57
CcoO 0,58 0,58 0,18 0,18 0,33 - 0,33
02 - - - - - - - -
H20 - - - - - - -
H, 0,11 0,11 0,05 0,05 0,10 - 0,10
MeOH - - 0,47 0,47 - 1,00 -
Warmestrome
HEAT-HO HEAT- COOL-SOEC- COOL-O2 HEAT- REAKTOR COOL- SOEC-
ouT SYN PROD RWGS
Tin °C 20,00 850,00 850,00 644,11 250,00 32,19 850,00
Tout °C 850,00 20,00 20,00 250,00 250,00 20,00 850,00
Q kw -9.792,39 9.656,97 2.638,25 4.616,76 6.566,85 1.259,76 -2.174,14
Arbeitsstréme
STACK1 02-SEP1 0O2-SEP2 KOMP TURB SEP-PROD
p KW -32.170,98 0,03 -0,05 7.222,64 -2.142,53 988,38

Tabelle 17: Stoffstrome der Simulation des Prozesses mit SOEC& MeOH
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SOEC+FTS

CO2

H-0

H>0O-

HEISS

REC+CO2

SOEC-IN

SOEC-OUT

02-HEISS

02-0UT

KOND-IN

SYNGAS

Temperatur
Druck
Dampfanteil
Stoffstrom

Molanteile

CO2
(e{0)

C6
C7-50
Massenstrom

Massenanteile

CO2
(6{0)]

O2
H20
H2
MeOH
C1

Cc2

°C
bar

kmol/h

kg/h

20,00
1,01
1,00
233,10

1,00

10.258,68

1,00

20,00
1,01

527,04

9.494,76

850,00
1,01
1,00
527,04

20,00
1,01
1,00
875,63

0,38
0,11

18.229,28

0,80
0,15

850,00
1,01
1,00
875,63

0,38
0,11

18.229,28

0,80
0,15

812,00
1,01
1,00
1.402,67

0,07
0,24

15.562,36

0,27
0,60

838,36
1,01
1,00
380,07

12.161,67

20,00
1,01
1,00
380,07

12.161,67

20,00
1,01
1,00
1.402,67

0,07
0,24

15.562,36

0,27
0,60

20,00
1,01
1,00
1.402,67

0,07
0,24

10.258,68

0,27
0,60
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C3 - - - - - - - - - -
C4 - - - - - - - - - -
C5 - - - - - - - - - -
C6 - - - - - - - - - -
C7-50 - - - - - - - - - -

SYN- FEED- OUT- IN-SEP OUT-SEP ABWAS- PRODUKT PURGE RECYCLE
KOMP REAK TURB SER

Temperatur °C 677,80 250,00 65,16 20,00 19,86 20,00 20,00 20,17

Druck bar 35,00 35,00 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01

Dampfanteil - 1,00 1,00 0,97 0,77 1,00 - 0,78 1,00

Stoffstrom kmol/h 1.402,67 1.402,67 936,50 936,50 642,53 233,09 60,84 - 642,53

Molanteile -
CcO» 0,07 0,07 0,10 0,10 0,15 - - 0,15 0,07
co 0,24 0,24 0,11 0,11 0,16 - - 0,16 0,24
O2 ) ) ) ) ) ) ) ) )
H20 B - 0,25 0,25 - 1,00 - - -
Ho 0,69 0,69 0,48 0,48 0,69 - - 0,69 0,69
MeOH B ) ) ) ) ) . ) ) )
Cc1 - - - 0,04 0,04 - - 0,63 - -
c2 - - 0,00 0,00 - - 0,03 - -
c3 - - 0,00 0,00 - - 0,05 - -
c4 - - 0,00 0,00 - - 0,04 - -
C5 - - 0,00 0,00 - - 0,04 - -
c6 - - 0,00 0,00 - - 0,03 - -
C7-50 - - 0,01 0,01 - - 0,19 - -
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Massenstrom kg/h 15.562,36 15.562,36 15.562,36  15.562,36 7.970,59 4.199,14 3.392,15 7.970,59
Massenanteile
CO, 0,27 0,27 0,27 0,27 0,54 - - 0,54 0,27
co 0,60 0,60 0,18 0,18 0,35 - - 0,35 0,60
02 B ) ) ) ) ) ) ) )
H,0O - - 0,27 0,27 - 1,00 - - -
H, 0,13 0,13 0,06 0,06 0,11 - - 0,11 0,13
MeOH B ) ) ) ) ) ) ) )
c1 - - 0,04 0,04 - - 0,18 - -
c2 - - 0,00 0,00 - - 0,01 - -
c3 - - 0,01 0,01 - - 0,04 - -
ca i - - 0,01 0,01 - - 0,04 - -
cs5 - - 0,01 0,01 - - 0,05 - -
c6 - - 0,01 0,01 - - 0,05 - -
C7-50 - - 0,14 0,14 - - 0,63 - -
Warmestrome
HEAT- HEAT- COOL- COOL-02 HEAT-SYN REAKTOR COOL- SOEC-
H>0 REC SOEC-OUT PROD RWGS
Tin °C 20,00 19,78 850,00 850,00 677,80 250,00 65,16 850
Tout °C 850,00 850,00 20,00 20,00 250,00 250,00 20,00 850
o) kw -11.337,77 | -7.457,47 10.120,28 2.867,72 5.241,48 11.187,21 2.842.,64 -2.174,75
Elektrizitat
STACK1 STACK2 02-SEP1 Sep-Pr KOMP TURB
P kw -36.369,05 -16.084,73 0,02 385,26 7.952,62 -2.155,95

Tabelle 18: Stoffstrome der Simulation des Prozesses mit SOEC&FTS
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Abbildung 17:Hot und cold- Composite Curves fiir rWGS mit Methanol (gestrichelte Linie: Cold- Composite-Curve ohne Direct Air Capture)
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Abbildung 16: Hot und cold- Composite Curves fiir rWGS mit Fischer- Tropsch- Sythese (gestrichelte Linie: Cold- Composite-Curve ohne Direct Air Capture)
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Abbildung 19: Hot und cold- Composite Curves fiir SOEC mit Methanolsynthese (gestrichelte Linie: Cold- Composite-Curve ohne Direct Air Capture)
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Abbildung 18: Hot und cold- Composite Curves fiir SOEC mit Fischer- Tropsch- Synthese (gestrichelte Linie: Cold- Composite-Curve ohne Direct Air Capture)

51



5.5.5. Vergleich

Vergleicht man die vier Konfigurationen féllt zunachst auf, dass die Prozesse mit héherer ther-
mischer Effizienz tendenziell weniger Warme abgeben kénnen, um die DAC zu versorgen.
Prozesse mit hdheren Warmeverlusten kdnnen dementsprechend einen deutlich héheren An-
teil zur Verflgung stellen.

Im direkten Vergleich der Synthesegaserzeugung zeigen die Prozesse mit rWGS geringere
Wirkungsgrade. Dies wird auch an der erhdhten Elektrolyseleistung deutlich. Als Hauptgrund
hierfur kann die nicht nutzbare Abwarme der PEM-Elektrolyse genannt werden, welche ubli-
cherweise unter 100°C arbeitet. Die hoheren Umwandlungsverluste der ineffizienteren PEM-
Elektrolyse driicken ebenfalls die Gesamteffizienz. Im Falle der SOEC wird die Warme auf
hohem Temperaturniveau zugeftihrt und kann Uber Kiihlung des Produktstroms ausgekoppelt
werden. Gerade die rWGS muss extern beheizt werden, da keine Warmequellen auf diesem
hohen Temperaturniveau zur Verfligung stehen. Durch die groRe Exothermie der Synthesen
und diese externe Beheizung kann die Direct Air Capture zu 100% versorgt werden. Die Ab-
deckung ist bei den SOEC-Prozessen deutlich geringer, wobei diese eben auch effizienter
sind.

Damit fallt die Warmeintegration fur die verschiedenen Konfigurationen recht unterschiedlich
aus. Mit 49-100% kann zumindest immer ein erheblicher Teil der Warme zur Sorbensregene-
ration aus der Synthese ausgekoppelt werden. Selbst unter nicht optimalen Bedingungen im
realen Betrieb sollte so ein Grof3teil der DAC-Wéarme bereitstehen. Da der hohe Energiebedarf
einen grol3en Kostenfaktor bei der DAC darstellt, konnte so die Konkurrenzfahigkeit im Ver-
gleich zu den Punktquellen deutlich erhdht werden. Wenn in 2050 100 € pro tco2 aus der Luft
realisiert werden kénnen und die Punkquellen immer noch bei 30 €/t liegen, kann diese War-
meintegration den Einsatz von atmospharischem CO: rechtfertigen und so weiter zur
Standortunabhé&ngigkeit beitragen.

1
H Ne
0,8
NbAc
0,6
0,4
0,2
0
r'wGS+MeOH r'WGS+FTS SOEC+MeOH SOEC+FTS

Abbildung 20: Vergleich von thermischer Effizienz und Warmeabdeckung der DAC mit Daten
aus den Prozesssimulationen. Die Wirkungsgrade wurden fur ein theoretisches Best-Case-
Szenario bestimmt. Reale Warmeverluste fihren zu geringeren Zahlenwerten.
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5.6. Kostenstruktur vom PtL-Kraftstoffen

Um die Kostenstruktur von PtL-Kraftstoffen zu analysieren, wurden zunéchst die Studien von
Albrecht et al., Becker et al., und Konig et al. herangezogen. (Albrecht et al., 2017, Becker et
al., 2012, Konig et al., 2015) Diese untersuchen mittels eigener Prozesssimulationen, welchen
Einfluss verschiedene Faktoren auf den Preis des fertigen Kraftstoffs haben. Das gewéhlte
Verfahren ist dabei die Fischer—Tropsch-Route. Das Kohlenstoffdioxid stammt jeweils aus
Punktquellen mit verschiedenen Abtrennverfahren, meist chemische Wasche. Dementspre-
chend niedrig ist der Preis angenommen.

Die neuste Studie stammt von Albrecht et al. und simuliert einen Fischer-Tropsch-Prozess mit
rWGS-Reaktor zur CO,-Aktivierung. Die Studie analysiert den Unterschied zwischen PtL, PBtL
(Biomass and Power-to-Liquid) und BtL (Biomass-to-Liquid). Fir diese Studie wurden lediglich
die Zahlen fir den PtL-Weg, sowie die grofdte AnlagengréfRe verwendet, da die Anlage mit
ihren 11 t/h ndher an den Anlagen der anderen Studien liegt. Denselben Weg Uber rWGS
gehen auch Konig et. al vom DLR. Sie simulierten eine Anlage mit einer Kapazitéat von 56,3 t
flussigen Kohlenwasserstoffen pro Stunde. Becker et al. nutzen zur Synthesegaserzeugung
eine Co-Elektrolysezelle. Der restliche Prozess ist analog zu Albrecht et. al und erzeugt
2,44 t/h mit einer Aufteilung von Diesel zu Benzin von 2:1. Die Ergebnisse von Becker und
Kdnig wurden zur besseren Vergleichbarkeit bereits von Albrecht auf denselben Strompreis
von 105 €/ MWh berechnet, sowie mit dem jeweiligen Wechselkurs im entsprechenden Jahr
auf Euro umgerechnet. Ausgehend von diesen Zahlen wurden die Anteile der Kostenpunkte
auf den Kraftstoff neu berechnet, insbesondere der des CO.. Die Ergebnisse sind in Abbildung
21 dargestellt. Die Studien errechnen relativ ahnliche Zahlen fir den endgultigen Preis und
unterscheiden sich insbesondere in den Kapitalkosten fur die Elektrolyseure. Der Anteil des
CO; am Preis ist mit ca. 3% sehr gering, was allerdings auch an den niedrigen angenommenen
Beschaffungskosten flir Kohlenstoffdioxid liegt. In Tabelle 19 ist die genaue Verteilung der
Kostenanteile gezeigt. Wird nun der CO; Preisvariiert ist der Endgliltige Preis linear betroffen,

6

Becker et al.

v

Konig et al.

T

Albrecht et al.

Kraftstoff kosten €/L
w

0 100 200 300 400 500 600
CO,- Preis €/t

Abbildung 21: Einfluss des CO- Preises auf den Kraftstoffpreis bei FT- Kraftstoffen

DAC- Kosten als Referenz: heute (---) und in 2050 (—) nach Aussage der einzelnen Fir-
men (Climeworks, und Carbon Engineering)
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da fur einen Liter FT-Kraftstoff konstant viel CO2 bendétigt wird. In Abbildung 21 sind die Kraft-
stoffkosten Uber dem CO,-Einkaufspreis aufgetragen. Auch ohne Nutzung von Synergien
konnte in Zukunft ein PtL-Preis von unter 2,72-2,75 €/L erreicht werden, wenn das ehrgeizige
Ziel von Global Thermostat von 50 USD/t fir CO- aus der Luft bis 2050 erreicht werden kann.
Die Auswertung zeigt vor allem, dass die Kosten fur COz nur einen geringen Einfluss auf die
Kosten haben. Der Loéwenanteil ist den Stromkosten fir die Elektrolyse zuzuschreiben. De-
mensprechend scheint es deutlich sinnvoller PtL an Orten zu betreiben an denen gunstiger
regenerativer Strom verfuigbar ist. Ob dies zwangsweise in Deutschland der Fall ist, ist fraglich.
Photovoltaikstrom in Deutschland kostet je nach Einschatzung zwischen 40 und 120 €/ MWh
(Agora Energiewende, 2015, Kost et al., 2018). Solarstrom in Wistenreichen Zonen wie Ma-
raokko kostet mit 50 bis 85 €/MWh (Ouali et al., 2020, Touili et al., 2018) nicht unbedingt dras-
tisch weniger, jedoch ist hier die Verfugbarkeit groRer Mengen deutlich einfacher gegeben. In
dicht besiedelten Gebieten ist es deutlich schwerer erneuerbare Energien in diesen grof3en
Mafstaben zu erzeugen. Die geringe Abhangigkeit des PtL-Preises von den CO,-Kosten, hat
unter anderen auch eine Studie der Prognos AG in Zusammenarbeit mit dem Fraunhofer UM-
SCHT und dem DBFZ herausgearbeitet. Hier wurden zwar recht hohe DAC- Kosten, gerade
fur das Jahr 2050 unterstellt (240 €/t), dennoch belief sich hier der Kostenanteil auf das pro-
duzierte Syncrude im mittleren einstelligen Prozentbereich. (Jens Hobohm et al., 2018)

Durch den hohen Anteil der Energiekosten an dem endgultigen Kraftstoffpreis, kann es durch-
aus sinnvoll sein, eine etwaige PtL-Anlagen in Regionen zu installieren, in denen regenerativer
Strom gunstig ist. Dies ist beispielsweise der Ansatz im Haru Oni-Projekt, bei dem Windstrom
nach Aussage von Global Thermostat fur nur ca. 20 €/ MWh verfligbar ist. Da keine Punktquelle
an der chilenischen Kuste zu Verfligung steht, muss das CO, mittels DAC gewonnen werden.
Um diese Situation abzubilden wurden die Ergebnisse von Konig et al. auf einen Strompreis
von 20 €/ MWh (20 ct/kwWh) und verschiedene Kohlenstoffdioxidpreise umgerechnet. Einmal
wurde mit 250 €/tco2 und weiter mit 100 €/tco gerechnet, was ca. den Capturekosten von heute
und 2050 entspricht. Die Ergebnisse sind in Tabelle 20 dargestellt. Hier ist zu erkennen, dass
mit den geringen Stromkosten der Einfluss der CO,-Kosten deutlich steigt. Da die Stromkosten
allerdings um den Faktor 5 geringer sind, sinken die endgultigen Kosten sogar. Dieses Ergeb-
nis deutet wieder darauf hin, dass die Energieversorgung die Crux bei der Herstellung synthe-
tischer Kraftstoffe ist.

Quelle COg- Preis PtL-Preis Anteil CO;
€/t €/L €/L %
Albrecht et al. 37,75 2,74 0,085 3,1
Becker et al. 12,75 2,54* 0,056 2.3
Konig et al. 37,59 2,77* 0,098 3,6

Tabelle 19: Vergleich zwischen den Studien. Der Strompreis wurde zur Vergleichbarkeit
auf 105 €/MWh normiert. Alle Kostenangaben sind ohne Steuern oder Abgaben und bezie-
hen sich auf theoretische Uberlegungen.

CO,- Preis  Anteil CO,  Strompreis Anteil Strom PtL-Preis
€/t €/L % €/MWh €/L % €/L
37,59 0,10 7 20 0,33 24 1,37
100 0,27 17 20 0,33 22 1,53
250 0,67 34 20 0,33 17 1,93

Tabelle 20: Basierend auf Konig et. al (Konig et al., 2015) berechnete Abh&ngigkeit des
Kraftstoffpreises von den CO,- Kosten bei geringen Stromkosten, in diesem Szenario Wind-
strom an der chilenischen Kuste (vergleichbar mit dem Haru-Oni-Projekt). Alle Kostenanga-
ben sind ohne Steuern oder Abgaben und beziehen sich auf theoretische Uberlegungen.
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Die in dieser Studie berechneten Kraftstoffkosten stehen im Einklang mit anderen Quellen,
welche sich mit derartigen Kosten beschaftigen. So soll ein Liter Kerosin aus dem Projekt
NorskEfuel deutlich unter 2 €/L kosten, mit einer Zukunftsprognose von 1,00 bis 1,20 €/L.
(futurefuels, 2020). Umgerechnet auf einen Preis je MWh Heizwert, hier mit einem Heizwert
fur von 30,8 MJ/L (Albrecht et al., 2017), ergeben sich Preise von 160 bis 396 €/ MWh. Diese
Preise sind in derselben GréRenordnung, wie in einer aktuellen dena-Studie. (Ram et al.,
2020) Allerdings gehen die Autoren hier von noch geringeren Preisen von ca. 140 €/ MWh
heute und 80 €/ MWh bis 2050 aus. Mit 0,70 bis 1,75 €/L heute und 0,49 bis 1,33 €/L in 2050
schatzt auch das Fraunhofer UMSICHT in ihrer Studie die mdglichen PtL-Produktionskosten
noch geringer ein.

Dementsprechend kann die Kernaussage der Uberlegungen in dieser Studie, namlich der
verhaltnismanig geringe Einfluss der CO; Kosten auf die endgultigen Kraftstoffkosten, sowie
der betrachtliche Einfluss der Energiekosten bestatigt werden

5.7. Einschatzung zur Implementierung in Baden- Wirttemberg

In Baden-Wirttemberg ist vor allem die Zementindustrie in den Fokus als CO,-Quelle geraten.
Sie kdnnte ca. ca. 22 Mt pro Jahr an Kohlenstoffdioxid liefern, sollte die Produktionskapazitat
konstant bleiben (Heinzmann et al., 2020). Allerdings mangelt es in Baden-Wirttemberg zum
aktuellen Zeitpunkt an erneuerbarem Strom, welcher wie gezeigt der Hauptkostenfaktor ist.
Wirde dieser aus dem Norden, aus beispielsweise Off-Shore-Windparks geliefert werden,
wurden zusatzliche Kosten fir den Transport entstehen, welche den Strompreis nach Abschat-
zung des FFE auf bis zu 100 €/ MWh¢ steigen lassen kdnnten (Anika Regett et al., 2015).Auch
der Transport des Baden- Wirttembergischen CO; an Orte mit groBen Aufkommen an erneu-
erbaren Energien ist mit Kosten verbunden. Der Pipeline- Transport wirde als glinstigste al-
ternative zusatzliche 1-6 €/t/100km bedeuten, wahrend LKW (14 €/t/100km) etwas teurer ist
und per Zug (2 €/t/100km) ebenfalls recht glinstig ist (Freitas, 2015, Grant, 2019, Hendriks,
Grauns, 2004). Dies wirde auch eine erhohte Last fUr die Infrastrukturen bedeuten, falls diese
schon vorhanden sind. Der offensichtliche Weg, wére also synthetischer Kraftstoffe dort zu
produzieren, wo auch erneuerbare Energie verfligbar ist. Diese Strategie wird auch in den
aktuellen Grol3projekten deutlich, sei es Carbfix, Haru Oni oder Norsk e-Fuel (Climeworks,
2020a, Norsk e-Fuel, 2020, Siemens Energy, Porsche).

Aus 06kologischer Sicht ist es sinnvoll, fossile unvermeidbare CO»- Emissionen abzuscheiden
und CCS oder CCU zuzufiihren. Dennoch sollte zun&chst die Energiethematik im Vordergrund
stehen. Fir eine grof3e PtL-Anlage in Baden-Wirttemberg misste also zunachst massiv in die
Energieinfrastruktur, sei es Strom oder Wasserstoff, investiert werden. Die CO»-Quelle kann
dann in dieser Konfiguration durchaus zuné&chst eine Punktquelle darstellen, sollte aber bei
zukunftigen Projekten eher zur DAC tendieren.

6. Mdglicher Markthochlauf von DAC

Wie bereits in den Kapiteln zuvor erwéahnt, sollte DAC stetig hochgefahren werden. Soll erst
auf atmospharisches CO, zuriickgegriffen werden, wenn samtliche anderen Mdglichkeiten
ausgeschopft sind, ist es unwahrscheinlich, dass die Firmen dem enormen Bedarf folgen
kénnen. Die sinnvollste Alternative ware also, synthetische Kraftstoffe einzufiihren und diese
mit einem Mix aus CO. aus Punktquellen und der Luft zu versorgen. Viehbahn et. al haben
hierzu Untersuchungen angestellt (Viebahn et al., 2018). Dabei wurden als Punktquellen
Faulgase, sowie biogene Quellen in Betracht gezogen. Aus dem geschétzten PtL-Bedarf ge-
meinsam mit dem Bedarf fir die chemische Industrie, welcher hier mit 55 Mt/a etwas héher
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geschatzt wurde als vom VCI, kann so ein CO;-Bedarf fur Deutschland im Verlauf der Jahre
ausgewertet werden. (vgl. griine Kurve in Abbildung 23). Dieser steigt von zunachst keinem
Bedarf heute, im Jahr 2020, auf ca. 76 Mt pro Jahr an. Im Vergleich dazu werden hier nur
4,3 Mt/a aus Punktquellen prognostiziert. Um eine grobe Kostenabschatzung anzufertigen,
wurden die DAC-Kosten heute und 2050 verglichen. Diese stammen aus den Aussagen der
jeweiligen Firmen, bezlglich dieses Themas. Die DAC- Kosten fiir das Jahr 2020 wurden
dementsprechend mit 164 bis 800 €/tco. angenommen, wahrend die Kosten 2050 zu 41 bis
82 €/t geschatzt werden. Aussagen in USD/t wurden mit einem Umrechnungsfaktor von

0,82 USD/€, entsprechend dem Umrechnungskurs am 18.12.2020 konvertiert. Fir den Ver-
lauf der Kosten Uber die Jahre wurde mit einer Konstanten Lernrate gearbeitet. Dazu wurde
zunéachst das heutige DAC- Volumen als Summe der drei gro3en Pilotanlagen abgeschatzt.
Diese belaufen sich mit Carbon Engineerings Piloten mit 365 tcoz/a in Squamish, Climeworks
Pilotanlage mit 900 tco2/a in Hinwil und Global Thermostats Anlage in Huntsville mit

4000 tcoo/a (energate messenger, 2017, Keith et al., 2018, Soltoff, Ben, 2019) auf insgesamt
5265 tcoz/a. Die Lernrate L ist definiert als die inflationsbereinigte Kostensenkung, welche bei
jeder Verdopplung der Stiickzahl, hier also der DAC- Kapazitat Kpac erreicht wird (Gotze,
2010). Die Wachstumsrate w der Kosten, welche kleiner eins ist, da die Kosten sinken, hangt
direkt mit der Lernrate L zusammen:

w=1-1L (10)

Um diese Lernrate bzw. Wachstumrate zu ermitteln, wird zunachst die Zahl der Kapazitats-
verdopplungen n im Zeitraum 2020 bis 2050 berechnet. Die allgemeine Berechnungsvor-
schrift fir ein beliebiges Jahr lautet:

n(Jahr) = log, <w> (11)
Kpac(Jahr)

Mit einer DAC- Kapazitat von 76,1 Mt im Jahr 2050 und den zuvor angenommenen 5265 tco>

im Jahr 2020, ergibt sich n (2050) zu 13,82. Die Verdopplungsraten zu den Stitzjahren 2030

und 2040 sind zusammen mit den weiteren Ergebnissen in Tabelle 21 dargestellt.

Jahr - 2020 2030 2040 2050
Kbac Mt/a 5,27E-03 6,6 51 76,1

n - 0 10,29 13,24 13,82
Capturepreis €n

(obere Schatzung) 800 146,67 90,19 82
Capturepreis €n

(untere Schatzung) 164 58,41 43,44 41

DAC- Kosten €/a

(obere Schatzung) 4 21E-03 9,68E-01 4 60E+00 6,24E+00
DAC- Kosten €/a

(untere Schatzung) 8,63E-04 3,85E-01 2,22E+00 3,12E+00

Tabelle 21: Ergebnisse der Hochlaufschatzung fiir DAC mit der Verdopplungsrate n, der in-
stallierten bzw. prognostizierten DAC- Kapazitét Kpac , SOwie den mit konstanter Lernrate be-
rechneten DAC- Capturekosten und jahrlichen Kosten.

Basierend auf der Verdopplungszahl von 2020 bis 2050, sowie den Preisen in diesen Jah-
ren, kann die Wachstumsrate bzw. die Lernrate bestimmt werden:

n [Preis(2050) (12)
Preis(2020)

Die Ergebnisse fir die obere und untere Schéatzung sind in Tabelle 22 dargestellt.
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‘ Preis 2020  Preis 2050 w L

€/tC02 €/tC02 - %
obere Schatzung ‘ 800 82 0,848 15,2
untere Schatzung 164 41 0,905 9,0

Tabelle 22: Lernraten und Wachstumsraten fiir die obere und untere Kostenschétzung

Viebahn et al., geben in ihrem Technologiebericht eine Wachstumrate von 20% an, welche
aber nach eigener Aussage recht hoch gewahlt ist. Diese sei gerechtfertigt fiir eine Zukunfts-
techologie wie DAC, sei aber eine nicht konservative Schéatzung. Die hier berechneten
Wachstumsraten von 9 bzw. 15 % konnen also als realistisch angenommen werden. Ausge-
hend von dieser Wachstumsrate, konnen nun die Capturekosten, sowie die Gesamtkosten
fur DAC in den jeweiligen Jahren berechnet werden:

Preis (Jahr) = Preis (2050) - w" (13)

Die Ergebnisse sind in Tabelle 21 bzw. Abbildung 23 dargestellt. Hier ist zu erkennen, dass
die Kosten im gleichen Mal3e fallen, wie die installierte Kapazitat steigt. Dementsprechend
Steigen die Gesamtkosten stetig weiter. Im Jahr 2050 mussten so zwischen 3 und 6 Mrd. €
in DAC allein in Deutschland investiert werden. Gleichzeitig ist auch das Einsparungspoten-
tial zu erkennen, da die obere und untere Schatzung um den Faktor 2 auseinanderliegen.
Eine schnelle und effiziente Weiterentwicklung ist also definitiv erstrebenswert.

Insgesamt ist der Hochlauf atmospharischer Abtrennung von CO; mittel-und langfristig not-
wendig, um den zukinftigen Bedarf zu stillen. Zum aktuellen Zeitpunkt kénnt PtL ausschliel3-
lich mit Punktquellen versorgt werden, was die Kosten jetzt senken wirde. Mit Blick auf die
grol3e Streuung der Schatzung der DAC-Kosten erscheint es allerdings ebenfalls sinnvoll,
diese Kosten so bald wie mdglich zu senken, und das geht nur mit Entwicklung und Investi-
tion. Solange die DAC-Firmen wirtschaftlich handeln missen, sind sie nach eigener Aussage
limitiert im Entwicklungsprozess. Mit den Vorteilen der Prozessintegration, sollte DAC auf je-
den Fall fur eine PtL-Anwendung in Betracht gezogen werden und der Markhochlauf sobald
wie moglich starten.
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Abbildung 23: Oben: Geschatzte Kostenentwicklung fur DAC mit einer Lernrate von 15 %
bzw. 10 % fir die obere bzw. untere Schatzung, ausgehend von Preisprognosen der DAC-
Firmen. Die Verdopplungsrate wurde anhand der DAC- Mengenschétzungen nach Viebahn
et al., ermittelt. (Viebahn et al., 2018)

Unten: DAC- Kosten verrechnet mit dem zu erwartenden Mengenbedarf nach Viebahn et al.
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7. Fazit

Zunéchst sollte der Stand der DAC-Technologie weltweit analysiert werden. Es wird deutlich,
dass diese Technologie inzwischen fortgeschrittener ist, als oft angenommen wird. Die drei
fuhrenden Firmen Carbon Engineering, Climeworks und Global Thermostat sind bereits in der
Lage, kommerzielle Module anzubieten. Auch wenn die Kosten heute noch hoch sind, sind sie
mit teilweise unter 200 USD/t bereits niedriger als von vielen angenommen. Dies ist vor allem
auf die geplanten groRReren Projekte zuriickzufihren, welche es erlauben DAC in grofRerem
Stil auszurollen, dass positive Skaleneffekte die Kosten driicken kénnen. Im direkten Vergleich
zu den Punktquellen kann also die Flexibilitat und Mdglichkeit der negativen Emissionen
durchaus einen Vorteil generieren. Allerdings sind sich die Firmen auch einig, dass ein lang-
samer und stetiger Markthochlauf vorteilhaft wére, um die massiven prognostizierten Entnah-
mekapazitaten nach 2050 realisieren zu kénnen. Eine kontinuierliche Entwicklung, hin zu
glnstigen Systeme, ist dementsprechend mit geringerem wirtschaftlichen Druck schneller um-
setzbar. Dies kdnnte bis 2050 den Tonnenpreis fir CO, aus der Luft auf bis zu 50 USD dru-
cken, was die Technologie gerade fir Regionen mit wenig Infrastruktur interessant macht.
Bei der Verknipfung einer LT-DAC-Anlage mit den betrachteten PtL-Syntheseverfahren ha-
ben sich warmetechnische Synergien gezeigt. Je nach Verfahren konnte im Idealfall die ge-
samte, im LT-DAC-Teil bendtigte Warme, aus der Synthese versorgt werden. Besonders vor-
teilhaft ist dies bei den Varianten mit der PEM-Elektrolyse, welche allerdings eine geringere
energetische Effizienz aufweisen als die SOEC-basierten Routen. Generell ist zu erkennen,
dass ein héherer Energieverlust bei der Synthese eine hdhere Bereitstellung von Warme fir
die Regeneration bedeutet. Dieser Sachverhalt ist hauptsachlich der groReren bendétigten
Elektrolyseleistung im Vergleich zu den Verfahren mit SOEC zuzuschreiben. Durch den er-
hohten Energieeintrag wird dementsprechend auch mehr Abwarme frei. Gerade in einer Zu-
kunft mit einem Energienetz basierend auf Wasserstoff ware diese Verfahrensalternative sinn-
voll umsetzbar, da die Elektrolyse dann abgekoppelt von der Synthese betrieben werden
konnte. Ein vollintegriertes System mit SOEC Co-Elektrolyse ist wegen der hohen Effizienz
aber durchaus auch eine sinnvolle Wahl, wobei die Dampfelektrolyse noch Entwicklungs-
schritte bendtigt.

Beim Syntheseweg hat sich gezeigt, dass Methanol eine hthere Effizienz verspricht als FTS
und demzufolge eine geringere Elektrolyseleistung benttigt. Als Einsatzstoff fir die chemische
Industrie ist es ein attraktives Zielprodukt, das aul3erdem keine grof3e Aufarbeitung benétigt.
Fischer-Tropsch-Kraftstoffe sind direkt in bestehenden Infrastrukturen nutzbar und die FTS
zeigt eine hohere Warmeintegrierbarkeit fir LT-DAC als die Methanolsynthese. Dementspre-
chend haben auch diese Verfahren ihre Berechtigung.

Auf wirtschaftlicher Seite hat sich eine sehr geringe Abh&ngigkeit des Kraftstoffpreises der
synthetischen Energietrdger vom CO»-Preis gezeigt. Der Lowenanteil ist bedingt durch die
Versorgung mit erneuerbaren Strom, weshalb die meisten Projekte mit PtL an Orten mit glins-
tig und in groRer Menge verfligbarem erneuerbarem Strom gebaut werden. Logistische As-
pekte, wie der Netzausbau zum Transport von elektrischer Energie oder die Schaffung einer
Wasserstoffverteilungsinfrastruktur, lassen es durchaus sinnvoll erscheinen, neben den Um-
weltaspekten, auf atmosphérische Kohlenstoffdioxid als Kohlenstoffquelle zurtickzugreifen.
Allerdings sollten dennoch auch nicht vermeidbare fossile Punktquellen gefasst werden. Diese
sind wirtschaftlich attraktiv und kénnten die PtL-Technologie voranbringen. Auch werden so
vermeidbare Emissionen verhindert bzw. durch die Mehrfachnutzung des Kohlenstoffs einge-
spart. Die Gefahren von Locked-In-Investitionen sollten hier beachtet werden und es sollte
nicht zu einer Laufzeitverlangerung fossiler Kohlenstoffquellen beigetragen werden. Ein Mix in
der CO2-Beschaffung, der kostengunstig verfligbares CO, aus Punktquellen nutzt und gleich-
zeitig einen nachhaltigen Markthochlauf der DAC-Industrie ermgglicht erscheint als die beste
Alternative.
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8. Anhang

A HT-DAC
Sorbens (15t cycle/ | CO2- . CO2-
2nd cycle) Konz. Temperaturen Energiebedarf pro t Reinheit Kosten TRL | Quelle
bpm Bela- z?i%ine_ Thermisch | Electrisch | Energie- % o0t
den(°C) °C) (kwh) (kwh) quelle P
- (Keith
NaOH/ Ca(OH): ambient 900 - - NG - 500USD 8 et al.,
2006)
500 (Bacio
. cchi et
NaOH/ Ca(OH)2 ambient 900 1678 440 NG - - - al
2006)
380 NG/ (Zema
NaOH/ Ca(OH): ambient 900 1420 764 coal - - - n,
2007)
- (Stolar
off et
NaOH/ Ca(OH)2 - 900 1199-2461 - 64-127USD | - al
2008)
500 430-
550USD Eﬁfg‘?'
NaOH/ Ca(OH)2 - 900 2250 494 NG - 610- - al
780USD N
(avoided) 2011)
i wind+ba (Liet
NaOH/ Ca(OH)2 ambient 900 - 2790 tterie - - - al.,
2015)
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KOH/ Ca(OH)2

900

2780

NG

100USD

(Carbo
n
Engine
ering,
2020)

KOH/ Ca(OH)2

900

1500

el.

KOH/ Ca(OH)2

400

ambient

900

2450

NG

94-232USD

(Keith
et al.,
2018)

KOH/ Ca(OH)2

400

ambient

900

1458

366

NG+el.

971

75-113€

(Fasihi
et al.,
2019)

KOH/ Ca(OH)2

400

ambient

900

1458

77

NG+el.

97,1

NaOH/ Na20.3TiO2

ambient

850

50% weni-
ger als
klassische
Kaustifizie-
rung

97,1

(Mahm
oudkh
ani,
Keith,
2009b)

-/ CaO

500

365-400

800-875

2485 kJ/t

CSP

pure

(Nikuls
hina et
al.,
2009)

CaO

850

gering
(keine teu-
ren appa-
rate oder
sorbens)

(Erans
et al.,
2020)

NaOH

400

ambient

900

60USD nur
Kontaktie-
rung

(Holm
es,

Keith,
2012)

Tabelle 23: Ubersichtstabelle iber verschiedene Literaturangaben zu HT-DAC- Technologien. Basierend auf Fasihi et. al und

erganzt. (Fasihi et al., 2019)
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B LT-DAC

Sorbens Temperaturen Energieverbrauch pro t Reinheit | Kosten Quelle
Beladen g?i%ine_ Thermisch Elektrisch Energie- % o0t
C) ) (KWh) (KWh) quelle P
(Clime
works,
Amine-based 100 1500-2000 | 200-300 Abwarme 99,9 - 2020b)(
Vogel,
2017)
(E.
. Ping et
Amino- polymer 85-95 1170-1410 | 150-260 Dampf 98,5 - al
2018)
(Kulkar
TRI-PE-MCM-41 110 1656 218 Dampf 88 100USD g'r’m”
Umge- 2012)
bung 75-
MOF (Cr) 135-480 | - 1420 HT Dampf | - 140USD (Sinha
50 et al.,
- - - ) 2017
MOF (MG) 135-480 997 HT Dampf 190USD )
(Derevs
K2CO3/ Y205 150-250 | - . Elektrisch | - - Z?'{;OV
2014)
(ANTE
K.CO 80-100 2083 694 Abwarme - - Y,
2CO3 2018,
Roeste
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nberg,

2015)
amine-functionali-
zed nanofibrilated 3112-4040 79 (mecha- ;Vg/:éfb
cellulose 10-30°C | 95°C ; - -
mit 2 mmol/g target nischi) etal,
. 1717-3346 2012)
adsorption
diamine-functionali- (Wurzb
zed silica gel (SI- Umge- 74-90°C | 2715 60,6 (mecha- acher
AEATPMS) bung (150 mb ] 97,6 -
mit 2 mmol/g target | (40% rH) | arans) nisch) etal.,
. 1048 2011)
adsorption
(Ishimo
Amine based cera- 10- to et
mic monolith 85-100 1222 160 i 32UusSD | al,
2017)
(E.
Bajamu
Amine based 80 1400-7300 | 7600 - - ndi et
al.,
2019)
Umge- f}Brllma
. bun 150- '
Amine based 150 - 2,4GJ - 200USD Venem
an,
2013)
(Goepp
silica with PEI 85 : : : . oret
2011)
. . (Sujan
amine loaded silica N2 .
fiber 90 - - Dampf gering et al.,
2019)
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zeolite NsUSY ad- 3,4/3,8 MJ/kg | heil3es Ab- (Ntiamo

sorbens 150/200 | - CO; gas ) i ah et
zeolite NsUSY ad- al.,
sorbens 250 i 4.5 MJkg ) ) i 2016)
hai (Lackn
316 KWh ig':jt hei 30USD | er,
ion- exchange befeuch- 2009)
o g ten(@45 (Goldb
C) 23-631 kWh | wind 50USD zlrg et
2013)

Tabelle 24: Ubersichtstabelle (iber verschiedene Literaturangaben zu LT-DAC- Technologien. Basierend auf Fasihi et. al und erganzt. (Fasihi et
al., 2019)
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C Andere DAC- Technologien

Technologie Sorbens Temperaturen Energiebedarf Reinheit | Kosten Quelle
Name Description Beladen Regenera- | Thermisch Elektrisch Energie- o -
P (°C) tion (°C) | (KWhtt) (KWhtt) quelle ° P
(Eisamann
. K2COs3 - 25 - 2209 - - - et al.,
Electric re- 2009)
=SA | ducton el 252,5-568 0. (Voskian,
2 Quinone ambient ambient - (40-90 - 100USD Hatton,
kJ/mol) 2019)
Binding
Crystal- €Oz n a NazCOs&Py- (Seipp et
T crystalline BIG (guani- - 80-120 - - - - low cost
lisation : al., 2017)
sorbentas | dine)
carbonate
Nano
transport
maschines
use elec- .
Ngnofa ticity similar | Nanofabriken - - - 333 solar 100 21USD (Freitas,
briken 2015)
to proton
transport
membrans
in te body
Binding
Cristal- COzina A0UEOLS (Custelcea
. crystalline 9 . . ambient 60-120 - 8,2GJt - - - netal.,
lization amino acids
sorbent as 2019)
carbonate

Tabelle 25: Ubersichtstabelle uber Literaturdaten zu anderen DAC- Technologien. Basierend auf Fasihi et. al und erganzt. (Fasihi et al., 2019)
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D Abscheidung aus Zement

Abschei-

Technologie Temperaturen Energiebedarf Kosten Referenz
dungsrate
Post-/ Pre- Regeneration Kosten pro
Beschreibung | /Oxy- Ver- Beladen (°C) R C(‘;’ Wwarme Elektrizitat | % tco2 abge- -
brennung schieden
(Luis M.
Ca- Looping Oxy 650 950 - - 94 17% Romeo et
al., 2011)
. (Rodrigue
Ca- Looping | Oxy (56,2?;/ t (Zfaolck;"’ Mt | g4 23% zetal.,
' ' 2012)
- - (IEA,
60 35,9% 2013)
- (IEA,
90 61,5% 2013)
(Kuramoc
MEA Post 3,6-5,5GJ/t | -0,35GJ/t 60 89% hi et al.,
2012)
(Kuramoc
Ca-Looping Oxy 1,6GJ/it 0,54GJ/t 60 40,6% hi et al.,
2012)
i i ) i (IEA,
49-148% 2012)
(IEAGHG,
Fully oxy oxy 51,4% 2013) (no
acces)
(IEAGHG,
Partial oxy oxy 67,6% 2013) (no
acces)
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(IEAGHG,
Kohlekrafwerk post 9 148,78 igggi)(no
mit CHP
oxy 60 60$ (IEA GHG,
2008)
(IEA GHG,
MEA post 85 161% 2008)
(IEAGHG,
MEA post 90 87,8% 2013) (no
acces)
(Hegerlan
detal,
NGCC CHP post 60 66% 2006) (no
acces)
Amine scrub- (Barker et
bing post 52 76,98 al., 2009a)
. (Barker et
Amine scrub- post 4,71 GJ/t cap. 9,32 GJ/t avoid (calc.) 77 164,6% al., 2009b)
bing . (Barker et
Oxy 0,38 GJ/t cap 0,74 avoid (calc.) 52 87,8% al., 2009h)

Tabelle 26: Ubersichtstabelle {iber Literaturdaten zu Technologien und Prozessen fir die Abscheidung von CO, aus Herstellungsprozessen

fur. Zement
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