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. Inhalt

In diesem Bericht werden Ergebnisse zur Erzeugung von erneuerbarem und auf Erdgas ba-
sierendem Wasserstoff vorgestellt. Im Einzelnen sind dies die folgenden Inhalte:

1. Wasserstofferzeugung:

e Vorstellung verschiedener kommerziell verfugbarer und alternativer Verfahren der
Wasserstoffherstellung und Bewertung hinsichtlich Technologiereifegrad

e Bewertung drei ausgewahlter Verfahren hinsichtlich Kosten, Effizienz und Carbon-
Footprint: Wasserelektrolyse, Dampfreformierung + Carbon Capture & Storage
(CCS), Erdgaspyrolyse

o Wasserstoffgestehungskosten dieser Verfahren heute und eine Prognose bis 2050
fur die Wasserelektrolyse

2. Logistikketten:

e Bereitstellungskosten des elektrolytisch erzeugen Wasserstoffs unter Berilicksichti-
gung des Pipeline-Transports aus MENA am Beispiel Marokko

e Vergleich der MENA Importroute Uber Pipeline-Transport mit dem Schiffstransport
von flissigem Wasserstoff und chemisch gebundenem Wasserstoff (LOHC und
Ammoniak)

e Bereitstellungskosten bei Wasserstofferzeugung Uber Dampfreformierung + CCS
in Deutschland unter Berticksichtigung des CO,-Transports und -Speicherung

e Bereitstellungskosten bei Wasserstofferzeugung Uber Erdgaspyrolyse in Deutsch-
land

Der Bericht adressiert nicht das politische Umfeld in Nordafrika und Genehmigungsfragen fur
die Realisierung solcher internationalen Grof3projekte.
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ll. Zusammenfassung

Seit 1975 steigt der Wasserstoffbedarf kontinuierlich an, sodass der weltweite Bedarf mittler-
weile 120 Mio. t (2018) betragt. Dabei wird 95 % des produzierten Wasserstoffs aus fossilen
Quellen wie Erdgas und Kohle generiert. Die restlichen 5 % fallen als Nebenprodukt der Chlor-
Alkali-Elektrolyse an [1, 2]. In Deutschland betragt der Wasserstoffbedarf aktuell 1,7 Mio. t Hz
pro Jahr und wird flr die Ammoniakherstellung (34 %), fur die Methanolherstellung (22 %)
sowie in Raffinerien (43 %) verwendet [3]. Dabei wird der grofdte Teil des deutschen sowie
weltweiten Wasserstoffbedarfs aus Erdgas tUber Dampfreformierung gedeckt. Der Einsatz von
Wasserstoff in anderen Sektoren, beispielsweise in der Mobilitat, spielt bisher hingegen kaum
eine Rolle. Wahrend altere Studien von einem moderat ansteigenden Wasserstoffbedarf aus-
gehen [4], erwartet die deutsche Bundesregierung bis zum Jahr 2030 einen starken Anstieg
auf 90 - 110 TWh [5].

Verfahren der Wasserstofferzeugung

Neben den konventionellen Verfahren gibt es zahlreiche Moglichkeiten, Wasserstoff aus er-
neuerbaren Quellen herzustellen (Abbildung 1-1). Im Rahmen des Projekts wurden sowohl Ho-
Erzeugungsverfahren nach dem Stand der Technik als auch Alternativen in Form von Steck-
briefen vorgestellt (Kapitel 2). Diese enthalten die wichtigsten Parameter jedes Verfahrens wie
z. B. Reaktionsbedingungen, Reaktortechnik, Reinheitsgrad der Gase sowie den Technolo-
giereifegrad.
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Fermentation y y Y
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Abbildung 1-1: Verfahren zur Wasserstoffherstellung

Die Literaturrecherche zeigt, dass ein Grolteil der alternativen Verfahrensoptionen einen nied-
rigen Technologiereifegrad aufweist. Insbesondere photokatalytische und -biologische Verfah-
ren befinden sich aktuell noch im Labormalstab. Die Wasserstofferzeugung aus Biomasse,
die Wasserelektrolyse sowie die Erzeugung von ,blauem* Wasserstoff mit Dampfreformierung,
CO2-Abtrennung und -Speicherung (CCS) sind hingegen weiter fortgeschritten. Auf Grund des
sehr hohen Technologiereifegrads wurden die Wasserelektrolyse sowie die Dampfreformie-
rung mit CCS im Detail betrachtet. Zusatzlich wurde die Methanpyrolyse techno-6konomisch
bewertet. Die Methanpyrolyse ist zwar ebenfalls noch im Forschungsstadium, allerdings
kdnnte dieses Verfahren mittelfristig zur groRtechnischen Produktion eingesetzt werden.
Dadurch sind die Methanpyrolyse sowie die Dampfreformierung mit CCS eine mdgliche Bru-
ckentechnologie zur Erzeugung von COz-armem Wasserstoff. Im Anschluss an die Literatur-
recherche wurde eine detaillierte Analyse fur drei Verfahren durchgefuhrt.
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Annahmen und Randbedingungen

Da der prognostizierte Wasserstoffbedarf bis zum Jahr 2050 nicht ausschliefdlich durch eine
inlandische erneuerbare H.-Produktion gedeckt werden kann [5], wurde der Import von gri-
nem Wasserstoff aus anderen Regionen techno-6konomisch bewertet. In vielen Studien wird
neben Norwegen und der Nordseeregion die MENA-Region auf Grund der sehr hohen Son-
neneinstrahlung vorgeschlagen [7, 8]. Unter Berlcksichtigung von politischer Stabilitdt und
Beziehungen sowie der Verfligbarkeit von Fachpersonal wurde flr die Fallstudie beispielhaft
der Standort Marokko ausgewahlt [7]. In der Fallstudie wurde eine Produktionsleistung von
120 TWh/a Wasserstoff Uber Elektrolyse angenommen, um den prognostizierten H>-Bedarf
von Deutschland im Jahr 2030 decken zu kdnnen [5]. Die bendtigte elektrische Energie wird
uber Photovoltaik bereitgestellt und die Jahresvolllaststunden der Elektrolyse ergeben sich
aus den Sonnenstunden am Standort Marokko.

Um den Anteil an emissionsarmen Wasserstoffs schnell erhohen zu konnen, bietet sich auch
die Herstellung aus Erdgas mit anschlieRender Kohlenstoffabscheidung als Briickentechnolo-
gie an. Durch die weltweit verfugbaren Erdgasvorkommen, vorhandene Transportrouten und
das bereits etablierte Verfahren der Dampfreformierung sowie technisch gut umsetzbaren
Méglichkeiten zur CO2-Abtrennung, kénnten mittelfristig grolke Mengen an blauem Wasser-
stoff bereitgestellt werden.

Bei den beiden betrachteten Verfahren der Dampfreformierung mit CCS und der Erdgaspyro-
lyse zur Herstellung von tiirkisem Wasserstoff wird eine Produktionsleistung von
100.000 m¥h (~ 3 TWh/a) bei kontinuierlichem Betrieb festgelegt. Da in der chemischen In-
dustrie die Ho-Herstellung haufig in den Gesamtprozess direkt vor Ort integriert ist, wird ange-
nommen, dass Wasserstoff direkt beim Verbraucher erzeugt wird. Prinzipiell sind auch gréere
Leistungen denkbar, allerdings ergeben sich aufgrund der begrenzten ReaktorgréfRe keine we-
sentlichen Kostensenkungspotenziale. Da die gesellschaftliche Akzeptanz fiir die Onshore-
Speicherung von CO; in Deutschland sehr gering ist, wurde die Offshore-Speicherung in ei-
nem erschopften Erdgasfeld in der Nordsee betrachtet. Der CO»-Transport erfolgt in dieser
Betrachtung per Schiff, da der Aufbau und Betrieb eines Rohrleitungstransportnetzes erst ab
groRReren produzierten CO2-Mengen wirtschaftlich sinnvoll ist. Nach der eigentlichen Produk-
tion Uber Elektrolyse, Dampfreformierung und Methanpyrolyse wird der Wasserstoff bei allen
drei Verfahren aufgereinigt (z.B. Membranverfahren, Druckwechseladsorption) und steht somit
in hoher Produktgasqualitat zur Verfigung.

Fur die verfahrenstechnische Auslegung der Verfahren wurden Prozesssimulationen durchge-
fuhrt und die Prozessketten anschlieRend hinsichtlich Kosten, Effizienz und Carbon-Footprint
bewertet und verglichen. Ebenso wurden die Prozesse hinsichtlich Reaktorgrofie, Zwischen-
speicher, moglicher Energieeinbindung und Wirkungsgrad bewertet und die Kosten fur die ge-
samte Prozesskette ermittelt und optimiert. Die Annahmen der 6konomischen Bewertung sind
in Tabelle 1 zusammengefasst. Die eigenen Berechnungen der Investitionskosten basieren
auf Strukturmethoden mit einer Genauigkeit von +/- 30% [9][10], bei denen zunachst die Kos-
ten der einzelnen Apparate wie z. B. Warmeubertrager, Pumpen, Verdichter, Reaktoren an-
hand der Prozesssimulationen abgeschatzt werden. Ausgehend von den Apparatekosten wer-
den die weiteren Kosten fur Verrohrung, Instrumentierung, ErschlieBung etc., durch entspre-
chende Zuschlagsfaktoren abgeschatzt.

DVGW-Forschungsbericht G 201824 | iii



Tabelle 1: Annahmen und Berechnungsgrundlagen. Kalk.ulatorischer Zinssatz: 6,91 % [11],
"bei max. Sonneneinstrahlung, “2angepasst nach [12] unter Beriicksichtigung von Skalierungs-
effekten nach Herstellerangaben, “eigene Auslegung & Berechnung

Elektrolyse EmIRERITERE - Erdgaspyrolyse
CCS

Erzeugungskapazitat m3h 13,7 Mio.™ 100.000 100.000

Investitionskosten €/(m3/h Hz) 3.0007 2.8207 2.8707

Jahresvolllaststunden h/a 2.475 8.000 8.000

Die technische Auslegung und die energetische Bewertung liefert die Grundlage zur ékologi-
schen Bewertung der gesamten Prozesskette und zeigt, welche Energiemengen in den ver-
schiedenen Energieformen bendtigt werden. Dabei werden alle Anlagen sowie Energiestrome
innerhalb der Systemgrenze (siehe Abbildung 1-2) berlicksichtigt. Mithilfe der Emissionsfakto-
ren flr Strom und Erdgas sowie der verschiedenen Herstellungspfade fur Wasserstoff [13—-17]
wird die gesamte Prozesskette 6kologisch bewertet. Die Bilanzierung bertcksichtigt auch die
Emissionen, die aus der Férderung und dem Transport der Rohstoffe resultieren (Tabelle 3-2).
Emissionen, die bei der Herstellung oder Entsorgung der Anlagen zur Produktion von blauem
oder turkisem Wasserstoff entstehen, werden nicht mitberlcksichtigt. Dieser Anteil ist im Ver-
gleich zu den Emissionen der gesamten Prozesskette vernachlassigbar [18]. Bei der Produk-
tion von griinem Wasserstoff fallt heute die Produktion der PV-Module im Vergleich mit den
Emissionen der gesamten Prozesskette deutlich starker ins Gewicht. Deshalb wird die Her-
stellung der PV-Module bei der 6kologischen Betrachtung mit Hilfe des Emissionsfaktors von
Strom aus PV (siehe Tabelle 3-2) bertcksichtigt.

Vorstellung der Prozess- und Logistikketten

Die Prozesskette der Ho-Erzeugung tber Wasserelektrolyse in der MENA-Region bericksich-
tigt die Meerwasserentsalzung, Wasserstoffherstellung Uber eine PEM-Elektrolyse in Ma-
rokko und den leitungsgebundenen Wasserstofftransport nach Deutschland (Abb. 2).

Meerwasser
i o S 56 %
! Meerwasser- !
! entsalzung ) |
! » Elektrolyse in | Rohrleitungs- = H,
| > Marokko transport |
1 1
.| Photovoltaik
| v
! Carbon-Footprint:

Sonnenenergie 3,52 kg COz-eq/kg

Abbildung 1-2: H2-Erzeugung iiber Wasserelektrolyse in der MENA-Region und Transport nach
Deutschland (3.000 km). Wasserstoffdruck: 100 bar. Blau gestrichelt: Systemgrenze

Der erste Teil der Wasserstofftransportleitung dient aulerdem zur Zwischenspeicherung des
volatilen, Gber PV und Elektrolyse produzierten Wasserstoffs. Der Transport von Marokko
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nach Deutschland erfolgt unter der Annahme eines Neubaus der Wasserstoffleitung und ei-
nem Betriebsdruck von 100 bar. Die Verdichterstationen werden mit Wasserstoff betrieben
und sorgen im zweiten Leitungsabschnitt in einem Abstand von 250 km unter Bertcksichtigung
einer maximalen Gasgeschwindigkeit von 20 m/s flir den notwendigen Betriebsdruck. Die Ef-
fizienz der gesamten Prozesskette wird durch den energetischen Ausnutzungsgrad beschrie-
ben und betragt 56 %.

Bei der Dampfreformierung mit CO2-Abtrennung wird sowohl der CO»-Transport als auch
die CO2-Speicherung bei der techno-6konomischen und 6kologischen Bewertung berucksich-
tigt (Abb. 3). Die CO»-Abscheidung kann dabei auch an bestehende Anlagen zur Dampfrefor-
mierung integriert werden. Die hochsten Abscheidegrade von uber 90 % wird bei Abtrennung
des CO; aus dem Abgas der Reformerbeheizung erzielt. Aufgrund des nah-atmosphéarischen
Drucks und der groften Volumenstrome des Abgases werden Gasabscheideverfahren bevor-
zugt, die bei geringem Druck arbeiten, um eine energieintensive Verdichtung des Abgases zu
vermeiden. Chemische Waschen (z. B. mit Monoethanolamin) sind dazu besonders geeignet
und aus der grofdtechnischen Anwendung bekannt [19-21]. Der energetische Ausnutzungs-
grad der Dampfreformierung betragt brennwertbezogen nahezu 69 % und sinkt leicht bei Ein-
beziehung des CO2-Transports und der -Speicherung auf 68 %.

H.O Erdgas

: 1 1 r]ges - 68 0/0 :
| |
1 . 1
| Dampfreformierung ) CO,-Transport und | !
i in Deutschland —aCCoibscheidung I Speicherung :

|
: :

I

’, l_H ________ Carbon-Footprint: - - ______.
2 4,7 kg COz-eq/kg

Abbildung 1-3: Hz-Produktion von 100.000 m*h: Dampfreformierung mit CCS in Deutschland.
Blau gestrichelt: Systemgrenze. Wasserstoffdruck: 20 bar. CO2-Abtrennung im Abgas der Refor-
merbeheizung. CO2-Transportstrecke: 1.200 km

Die Erdgaspyrolyse mit einer anschlielenden Lagerung des festen Kohlenstoffs bietet eine
weitere Moglichkeit, emissionsarmen Wasserstoff aus Erdgas herzustellen (Abbildung 1-4).
Der dabei als Nebenprodukt anfallende feste Kohlenstoff kann prinzipiell stofflich genutzt wer-
den. Der Markt fur Kohlenstoff unter Berlcksichtigung der technischen Anforderungen, wie
z. B. dem Reinheitsgrad, wurde im Projekt nicht betrachtet. Bei grofdtechnischer Anwendung
der Erdgaspyrolyse ist davon auszugehen, dass dieser aufgrund des begrenzten Bedarfs In-
dustrie zumindest anteilig deponiert werden wird. Obwohl bislang noch keine grotechnische
Umsetzung erfolgt ist, erscheinen Verfahren mit Kohlenstoffwanderbett besonders geeignet
[22]. Grund sind die im Wanderbettreaktor integrierten elektrisch beheizten Warmeulbertra-
gungszonen, die eine bessere Warmeintegration und somit hdhere Effizienz ermdglichen. Da
sich im Reaktor und auch in den Warmeidbertragungszonen gebildeter Kohlenstoff auf den
Partikeln des Wanderbettes ablagert und mit diesen ausgetragen wird, ist das Risiko fur Ver-
blockungen des Reaktors reduziert. Der energetische Ausnutzungsgrad der Erdgaspyrolyse
belauft sich auf 54 %. Im Vergleich zur Dampfreformierung mit CCS ist der Wert geringer, da
im Prozess neben dem Wasserstoff auch Kohlenstoff und somit ein heizwertreicher Neben-
produktstrom entsteht, der nicht mit in den energetischen Ausnutzungsgrad der Prozesskette
einbezogen wird.
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Abbildung 1-4: Hz-Produktion von 100.000 m*/h: Erdgaspyrolyse in Deutschland mit anschlie-
Render Druckwechseladsorption. Blau gestrichelt: Systemgrenze. Pyrolysereaktor: Wanderbett.
Wasserstoffdruck: 20 bar.

Ergebnisse: Bereitstellungskosten von Wasserstoff

Beim Vergleich der Ho-Bereitstellungskosten der drei Prozessketten zeigt sich, dass im Jahr
2020 die Erzeugung von Wasserstoff aus fossilen Quellen mittels Dampfreformierung mit CCS
mit 2,3 €/kg Wasserstoff am glinstigsten ist (Abbildung 1-5). Wasserstoff aus der Erdgaspyro-
lyse wirden nach den Berechnungen 2,7 €/kg kosten. Dieser Wert ist allerdings mit grol3er
Unsicherheit verbunden, da das Verfahren bislang noch nicht grof3technisch umgesetzt wurde.
Auch wenn vergleichbare Werte aus anderen theoretischen Untersuchungen bekannt sind
(~ 3 €/kg [18]), kdnnen bei erstmaliger grofldtechnischer Umsetzung des Verfahrens Abwei-
chungen bzgl. Investitions- und Betriebskosten entstehen. Dahingegen sind die Kosten flr die
Methanreformierung mit CCS gut ermittelbar und das Verfahren ist technisch realisierbar. Al-
lerdings ist hier die CO2-Speicherung auf breite gesellschaftliche Akzeptanz angewiesen.
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+ CCS

m\Wasserbereitstellung m spezifischer Invest
m Strom sonstige OPEX
m H2-Transport Erdgas

m CO2- Transport und -Speicherung

Abbildung 1-5 Gegeniiberstellung der H,-Gestehungskosten der griinen, blauen und tiirkisen
Wasserstoffproduktion fiir das Jahr 2020 und 2050. Druckstufe griiner H2: 100 bar,
blauer Hz: 20 bar, tiirkiser H2: 20 bar

Die Kosten der Wasserstoffherstellung Uber Elektrolyse liegen zum jetzigen Zeitpunkt noch
weit Uber den Kosten der anderen beiden Verfahren. Aber im Gegensatz zur Dampfreformie-
rung und Erdgaspyrolyse wird bei der Herstellung von griinem Wasserstoff ein deutliches Kos-
tensenkungspotenzial insbesondere bei den Investitionskosten fiir Elektrolyseure und bei
den Stromerzeugungskosten erwartet. Somit kénnen bis zum Jahr 2050 die Bereitstellungs-
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kosten von Hz aus der MENA-Region um etwa 50 % sinken. Weiteres Kostensenkungspoten-
zial ergibt sich, wenn anstatt neugebauten Hx-Transportnetzen die bereits vorhandene Erd-
gastransportinfrastruktur verwendet wird. Somit kénnen die Kosten des H.-Transports von der
MENA-Region bis nach Deutschland je nach Umristungsaufwand fir die Transitleitungen von
0,70 €/kg (Neubau) auf 0,21 - 0,45 €/kg sinken [23].

Okologische Bewertung

Fur eine okologische Bewertung wurde der Carbon-Footprint der drei Verfahren zur Was-
serstoffbereitstellung verglichen. Das Carbon-Footprint Assessment stellt eine Bewertung hin-
sichtlich des Treibhauspotenzials (eng. Global Warming Potential, GWP) in kg CO»-Aquiva-
lenten dar. Er gilt als Mal fir den Beitrag von Treibhausgas-Emissionen, der direkt durch die
Herstellung des Wasserstoffs entsteht oder auch indirekt verursacht wird.

kg CO,-eq/kg H,
O =~ N W d» 00 O

Elektrolyse Dampfreformierung + CCS Pyrolyse
m Strom Erdgas
m\Wasserbereitstellung m Direkte Emissionen
B CO2- Transport und -Speicherung m H2-Transport

Abbildung 1-6: Gegeniberstellung des Carbon-Footprints der betrachteten Verfahren der Was-
serstoffproduktion fiir das Jahr 2020. Emissionsfaktoren siehe Tabelle 3-2

Die 6kologische Bewertung der Wasserstoffbereitstellung aus der MENA-Region berucksich-
tigt alle Prozesse innerhalb der Systemgrenze (siehe Abbildung 1-2). Wie Abbildung 1-6 zeigt,
fallen bei der Produktion und dem Transport des Wasserstoffs nach Deutschland 3,5 kg CO»-
eqg/kg (Hz) an. Ein Grol¥teil dieser Emissionen ist auf den Herstellungsprozess in der Elektro-
lyse mit PV-Strom zurtckzufuhren (76,5 %), da durch die Produktion der PV-Module heute
noch hohe Emissionen verursacht werden. Der Energiebedarf flr die Meerwasserentsalzung
fallt mit 1,4 % an den CO,-Emissionen kaum ins Gewicht. Der Ho-Transport tragt mit 22 % zu
den Gesamtemissionen bei. Auf Grund der wasserstoffbetriebenen Verdichter entlang der
Transportstrecke ergibt sich auRerdem ein zusatzlicher Wasserstoffbedarf, der einen Mehr-
aufwand an Strom und Wasser fur die Elektrolyse verursacht. Bis 2050 kdnnen die Emissionen
zur Erzeugung von griinem Wasserstoff um ca. 95 % sinken, wenn fur die Herstellung der PV-
Module EE-Strom verwendet wird [24].

Etwas hoher fallt der Carbon-Footprint der Dampfreformierung mit CCS mit 4,7 kg CO»-
eqg/kg (H2) aus. Berlcksichtigt sind dabei die Betriebsmittel im Prozess selbst — also Erdgas,
Strom und Wasser — sowie die resultierenden direkten Emissionen. Die Vorkettenemissionen
des Erdgases verursachen 14,4 % der anfallenden Treibhausgas-Emissionen, wahrend hier
der Strombedarf keinen nennenswerten Anteil an den Gesamtemissionen hat. Die direkten
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viii

Emissionen des Prozesses sinken auf Grund der Abscheidung des CO: durch die Amin-Wa-
sche um 90 % auf 0,9 CO2-eq/kg (H2). Im Vergleich zur Ho-Erzeugung Uber Dampfreformie-
rung ohne CCS reduzieren sich die CO2-Emissionen um 53 %. Die CO,-Abtrennung und Zwi-
schenspeicherung vor Ort sowie der Schiffstransport und die anschlieRende Verpressung im
Meeresgrund in der Nordsee (H2morrow-Projekt [25]) tragen mit 60 % einen erheblichen Anteil
zu den Gesamtemissionen bei.

Die Erdgaspyrolyse weist mit 4,9 kg CO2-eq/kg (Hz2) im Vergleich zu den anderen beiden Ver-
fahren die hochsten Emissionen auf. Grund ist der gewahlte Reaktortyp des elektrisch beheiz-
ten Wanderbetts und die momentan schlechte CO.-Bilanz des deutschen Strommix. Da sich
der Anteil an Erneuerbaren Energien in den kommenden Jahren erhdhen wird, ist fur die Er-
zeugung von turkisen Wasserstoff von einem hohen THG-Reduktionspotenzial auszugehen.
Nicht enthalten sind hier der Abtransport des festen Kohlenstoffs. Je nach Transportmittel und
Transportstrecke kénnen sich die Emissionen noch deutlich erhéhen.

Zusammenfassung

Die Analyse der verschiedenen Verfahren der Wasserstoffherstellung zeigt, dass die Wasser-
elektrolyse, die Dampfreformierung mit CCS und die Erdgaspyrolyse grofRe Potenziale bieten,
den zukunftigen Wasserstoff-Bedarf in Deutschland zu decken. Die techno-6konomische Ana-
lyse weist zum jetzigen Zeitpunkt darauf hin, dass die Dampfreformierung mit CCS zur Erzeu-
gung von blauem Wasserstoff die kostenglinstigste Technologie darstellt. Aus den dkologi-
schen Untersuchungen geht hervor, dass der griine Wasserstoff im Vergleich zur Herstellung
von blauem und turkisenem Wasserstoff den niedrigsten Carbon-Footprint aufweist. Zukuinftig
gleichen sich die Bereitstellungskosten von griinem, elektrolytisch erzeugtem Wasserstoff aus
der MENA-Region insbesondere bei Nutzung der bestehenden Erdgasinfrastruktur den Kos-
ten der anderen zwei Verfahren an, wodurch griiner Wasserstoff auch wirtschaftlich konkur-
renzfahig wird.
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lll. Glossar

Gase, welche mittels erneuerbarer Energien produziert

EE-Gase
werden
Biodas EE-Gas aus vergarbaren Rest- und Abfallstoffen, welches
9 grofitenteils aus Methan und Kohlenstoffdioxid besteht
. reines, biogenes Methan aus einer Aufbereitung von Bio-
Biomethan

gas

Substrate/Untersubstrate

Rohstoffe, die in der Fermentation zur Erzeugung von Bio-
gas genutzt werden kdnnen sowie ligninreiche Rohstoffe
fur die Vergasung zur Erzeugung eines SNG

Synthetic Natural Gas
(SNG)

Methan aus vergaster, ligninreicher Biomasse /
thermochemisch erzeugte Biogase /

Uber Vergasung hergestellte Produktgase

Gruner Wasserstoff (EE-H>)

Wasserstoff, der mittels Elektrolyse aus EE-Strom erzeugt
wird

Blauer Wasserstoff

Wasserstoff, der mittels Dampfreformierung oder autother-
mer Reformierung aus Erdgas hergestellt wird, wobei ein
Groliteil des anfallenden Kohlenstoffdioxids abgeschieden
und unterirdisch gelagert wird (CCS)

Tirkisfarbener Wasserstoff

Wasserstoff, der mittels Erdgaspyrolyse aus Erdgas her-
gestellt wird

Grauer Wasserstoff

Wasserstoff, der mittels Dampfreformierung oder autother-
mer Reformierung aus Erdgas oder Kohle hergestellt wird

Methan aus PtG-Anlagen
(EE-CHa)

Methan, das aus einer Methanisierung unter Bertcksichti-
gung der Einbindung von biogenem und atmospharischem
(kein fossiles) Kohlenstoffdioxid erzeugt wird

TRL Technologiereifegrad (engl. Technology Readiness Level)
THG Treibhausgas
AEL Alkalische Elektrolyse

PEM-Elektrolyse

Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (engl.: polymer
electrolyte membrane electrolysis)

HT-Elektrolyse

Hochtemperaturelektrolyse
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CCS

CO2-Abtrennung und Speicherung (engl.: Carbon Capture
and Storage)

LOHC

liquid organic hydrogen carrier
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IV. Symbolverzeichnis

Symbol Beschreibung

Apv Flache der PV-Module

dr Rohrleitungsdurchmesser

Hs erdgas Brennwert von Erdgas

Hs n2 Brennwert von Wasserstoff

Lr Lange der Rohrleitung

nvs Anzahl der Verdichterstationen

Tevy Temperatur PEM-Elektrolyse

Tr Temperatur in der Rohrleitung

PeEinspeisung Kapazitat Einspeisestation

PELY Druck PEM-Elektrolyse

Petektrisch Elektrische Leistung

Pevy Elektrolyseleistung

Pwwe Elektrische Leistung Meerwasserentsalzung
Pev PV-Leistung

Pverd Verdichterleistung

PRmax Maximaler Rohrleitungsdruck

PD Druck Druckseite

Ps Druck Saugseite

Pvs Leistung einer Verdichterstation

Ap Druckverlust

S Sicherheitsfaktor

As Abstand zwischen zwei Verdichterstationen
Verdgas Erdgasvolumenstrom

VG max Maximale Gasgeschwindigkeit

VG max Maximaler Gasvolumenstrom

Viz,Produkt Produktvolumenstrom Wasserstoff

Nevy Wirkungsgrad Elektrolyse

Nges. Energetischer Ausnutzungsgrad der gesamten Prozesskette
NeLy Wirkungsgrad Elektrolyse

NPV aktive Flache Anteil der aktiven Flache des PV-Moduls
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npev el Elektrischer Wirkungsgrad PV-Modul
Nverd,el Elektrischer Wirkungsgrad Verdichter
Nverd,poly Polytroper Verdichterwirkungsgrad
Nverd,Welle Wellenwirkungsgrad
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1 Einleitung

Seit 1975 steigt der Wasserstoffbedarf kontinuierlich an, sodass der weltweite Bedarf mittler-
weile 120 Mio. t (2018) betragt. Die grofiten Verbraucher sind Raffinerien mit 32 %, die Am-
moniakproduktion mit 26 % und die Methanolproduktion mit 17 % [1, 8]. Dabei wird 95 % des
produzierten Wasserstoffs aus fossilen Quellen wie Erdgas und Kohle generiert. Die restlichen
5 % fallen als Nebenprodukt der Chlor-Alkali-Elektrolyse an [1]. In Deutschland betragt der
Wasserstoffbedarf aktuell 1,7 Mio. t H> pro Jahr [3]. Davon entfallen 34 % auf die Ammoniak-
herstellung, 22 % auf die Methanolherstellung und 43 % werden in Raffinerien verwendet [3].
Auch in Deutschland wird der Wasserstoffbedarf mit ca. 95 % aus fossilen Quellen und zum
grolien Teil aus Erdgas Uber Dampfreformierung gedeckt (Stand 2015). Ein Teil des Wasser-
stoffs fallt als Nebenprodukt der Chlor-Alkali-Elektrolyse an (5 %) und ware somit bei Nutzung
von regenerativ erzeugtem Strom dem griinen Wasserstoff zuzurechnen [2].

Neben den konventionellen Verfahren zur Herstellung von Wasserstoff aus fossilen Kohlen-
wasserstoffen (siehe Kapitel 2) kommen zunehmend auch elektrolytische Verfahren bei der
H.-Herstellung zum Einsatz. Die Verfahren beruhen auf der elektrolytischen Spaltung von H2O.
Die alkalische Elektrolyse und die PEM-Elektrolyse sind bereits auf dem Markt verfligbar. Die
Hochtemperatur-Elektrolyse ist nur in kleinem Malstab kommerziell verfligbar, wird aber auf
Grund des fortgeschrittenen Entwicklungsstandes den konventionellen Verfahren zur Herstel-
lung von Wasserstoff zugerechnet. Ein entscheidender Vorteil dieser Verfahren ist, dass zwar
herstellungsbedingte, jedoch keine prozessbedingten CO.-Emissionen anfallen. Perspekti-
visch ist durch die Nutzung von regenerativ erzeugtem Strom auf diesem Weg die Bereitstel-
lung von ,grinem® Wasserstoff moglich.

Die Nationale Wasserstoffstrategie der Bundesregierung sieht Wasserstoff als wichtigen Ener-
gietrager, um das Ziel der Treibhausgasneutralitat bis 2050 erreichen zu kdnnen. Es zeigt sich
aber auch, dass der zukinftige Bedarf nicht allein durch in Deutschland produzierten, erneu-
erbaren Wasserstoff gedeckt werden kann, sondern zusatzliche Mengen importiert werden
mussen [4]. Hierflr werden in der Literatur verschiedene Optionen und Umsetzungskonzepte
vorgeschlagen [1, 9-11]. Die Erzeugungskosten von griunem Wasserstoff kdbnnen im Jahr
2050 unter optimistischen Annahmen auf bis zu 1 €/kg H. sinken [12]. Die Einschatzung erfolgt
unter der Annahme einer hohen Elektrolysekapazitat (5 TW) und niedrigen Investitionskosten
(130 €/kW).

Neben den kommerziell verfigbaren Verfahren zur Wasserstoffherstellung, werden verschie-
dene alternative Ansatze der Ho-Herstellung vorgestellt (siehe Kapitel 2.2). Ein Ansatz ist die
Nutzung bestehender Dampfreformierungs-Anlagen und die Abtrennung des CO; mit an-
schlieBender Lagerung. Diese Art der Wasserstoffherstellung Uber Dampfreformierung mit
Carbon Capture and Storage (CCS) produziert den sogenannten ,blauen Wasserstoff‘. Der
durch die Erdgaspyrolyse erzeugte Wasserstoff wird als ,tlrkiser Wasserstoff* bezeichnet.
Blauer und turkiser Wasserstoff werden als eine Alternative zu griinem, Uber regenerativen
Strom hergestellten Wasserstoff angesehen. Weiterhin werden verschiedene innovative Ver-
fahren mit sehr unterschiedlichem Entwicklungsstand und Energiequellen vorgestellt. Die
Wasserstofferzeugung aus Biomasse uber Vergasung wird bereits seit vielen Jahren stetig
weiterentwickelt und der Betrieb von Demoanlagen wurde beispielsweise schon in Schweden
(GoBiGas) gezeigt [13]. Weiterhin sind verschiedene neue Verfahren der Wasserelektrolyse
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Gegenstand aktueller Forschung [14]. Eine Alternative zur reinen Wasserelektrolyse ist die
direkte Elektrolyse von Meerwasser [15], [16]. Andere co-elektrolytische Verfahren stellen in
der gemeinsamen Umsetzung von CO2 und H2O Synthesegas bereit [4]. Auch photokatalyti-
sche Verfahren werden in der Grundlagenforschung untersucht und erméglichen die Spaltung
von Wasser unter Lichteinstrahlung [6,7], wahrend photobiologische Verfahren zusatzlich zur
Lichtquelle Mikroorganismen wie beispielsweise Algen oder Bakterien zur Wasserstoffproduk-
tion nutzen.

Im Folgenden wird die Funktionsweise der Verfahren und beteiligten Technologien beschrie-
ben und anhand eines Flie3bildes die wesentlichen Prozessschritte definiert. Verfahrenstech-
nische Kenndaten werden aufgezeigt und die Vor- und Nachteile des jeweiligen Prozesses
diskutiert. Besonders hinsichtlich der alternativen Wasserstofferzeugungsverfahren wird eror-
tert, welche Herausforderungen beim Bau und Betrieb von groftechnischen Anlagen zu er-
warten sind und der Technologiereifegrad (engl.: Technology Readiness Level (TRL), Tabelle
1-1) nach ISO 16290 definiert. Zu jedem Verfahren werden abschlieRend bestehende Anlagen
bzw. laufende/abgeschlossene Projekte vorgestellt.

Anschliellend werden in Kapitel 3 drei Verfahren mit hohem Technologiereifegrad, Potenzial
und Relevanz techno-6konomisch und 6kologisch bewertet. Diese Verfahren umfassen die
Wasserelektrolyse, Dampfreformierung mit CCS und Erdgaspyrolyse. Dazu werden sowohl
Literaturdaten verwendet, als auch eigene Berechnungen durchgefiihrt und die Prozesse hin-
sichtlich Reaktorgré3e, mdglicher Energieeinbindung, Wirkungsgrad und Kosten bewertet. Flr
eine aussagekraftige Analyse werden gesamte Prozessketten betrachtet. Hierflir wurden ver-
schiedene Standorte fur die Wasserstoffherstellung und Transportrouten evaluiert. Abschlie-
Rend erfolgt die detaillierte technische, 6konomische, dkologische und regulatorisch-rechtliche
Untersuchung der Prozessketten.

Tabelle 1-1 Einteilung der verschiedenen Technologiereifegrade (TRL)

TRL 1 Grundprinzip der Technologie beobachtet und beschrieben

TRL 2 | Technologiekonzept formuliert

TRL 3 | Experimenteller Nachweis der Funktionstlchtigkeit der Technologie

TRL 4 | Technologie im Labor validiert

TRL 5 | Technologie im relevanten Umfeld validiert

TRL 6 | Technologie im relevanten Umfeld demonstriert

TRL 7 | Demonstration eines Prototyps im Betriebsumfeld

TRL 8 | Funktion und System vervollstandigt und fiir geeignet befunden

TRL 9 | Aktuelles System, das sich im Betriebsumfeld bewahrt hat

DVGW-Forschungsbericht G 201824 | 9



10 | DVGW-Forschungsprojekt G 201824



2 Verfahren zur Wasserstofferzeugung

2.1 Kommerziell verfugbare Verfahren zur Wasserstofferzeugung

2.1.1 Wasserstofferzeugung aus fossilen Rohstoffen

Die Wasserstoffherstellung aus Kohlenwasserstoffen wie Erdgas, Erdol oder Kohle kann nach
verschiedenen Verfahren erfolgen. Im Folgenden wird die Dampfreformierung von Erdgas, die
autotherme Reformierung von Erdgas, die Kohlevergasung und die partielle Oxidation von
Erdol vorgestellt.

Dampfreformierung

Die Dampfreformierung ist das derzeit bedeutendste Verfahren zur Erzeugung von Wasser-
stoff. In Deutschland werden 6 Mrd. m?®/a (NTP) Wasserstoff iber Dampfreformierung von Erd-
gas hergestellt, was 46 % der Gesamtwasserstoffproduktion entspricht. [17] Ein Beispiel stellt
die Wasserstoffanlage auf dem Gelande der BASF SE dar, die im Jahr 2009 mit einer Kapa-
zitdt 50.000 m3h (NTP) von der Linde AG erbaut wurde [18]. Die Dampfreformierung von Erd-
gas umfasst die endotherme katalytische Umsetzung von Erdgas und Wasserdampf zu Syn-
thesegas (H2 und CO). Die Umsetzung findet bei einer Temperatur zwischen 700 und 900°C
und bei einem Druck zwischen 20 und 40 bar an einem nickelbasierten Katalysator statt. Der
Prozessablauf ist in folgende vier Schritte unterteilt (vgl. Abbildung 2-1): [19]

Edukt- Dampf- ! Produkt-
) . Shift .
aufbereitung reformierung aufbereitung

Abbildung 2-1: Schematische Darstellung des Prozesses ,,Dampfreformierung“

1. Eduktaufbereitung: Entschwefelung des Erdgases zum Schutz des Nickelkatalysators

2. Dampfreformierung: Das Erdgas/Wasserdampf-Gemisch wird auf ca. 500 °C vorge-
heizt und gelangt in den von auf3en mit Erdgas und Restgas befeuerten Rohrbundel-
reaktor, in welchem die folgenden endothermen Reaktionen ablaufen:

CHy+ H,0 = CO +3H> ArH = 206 kJ/mol (2.1)

CHy+ 2 H,0 = COy+4H, ArH = 165 kJ/mol (2.2)

3. Shift: Die Shiftstufe dient zur Erhéhung der Wasserstoffausbeute mittels homogener
Wassergasreaktion. Das Synthesegas tritt mit ca. 800 °C aus dem Reformer aus und
wird abgekunhlt. Es folgt ein Hochtemperatur-Shift (T = 300 °C - 500 °C, Fe/Cr- oder
Co/Mo-Katalysatoren) und Niedertemperatur-Shift (T = 190 °C - 280 °C, Messing oder
CuO/Zn0O-Katalysator).

|

CO + H,0 =  COp+Hs ArH = - 41 kJ/mol (2.3)
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4. Produktaufbereitung: Das wasserstoffreiche Synthesegas wird mittels Druckwech-
seladsorption (DWA) gereinigt. Hierbei wird das Restgas bestehend aus CO, CO, CH,4
abgetrennt, indem es bei hohem Druck an Materialien wie Molekularsieben oder Aktiv-
kohle adsorbiert. Der Wasserstoff adsorbiert nicht, stromt aus und kann Reinheiten von
bis zu 99,9999 Vol.-% aufweisen. Durch Druckabsenkung wird das Adsorptionsmittel
gereinigt, das Restgas stromt aus und wird zur Befeuerung des Reformers verwendet.

Die Produktionskapazitdten von Dampfreformierungsanlagen reichen von 300 bis Uber
200.000 m3/h (NTP) [20]. Der energetische Ausnutzungsgrad einer Dampfreformierungsan-
lage betragt zwischen 65 - 89 % [21]. Die Treibhausgasemissionen der gesamten Prozess-
kette liegen zwischen 0,8 - 1,2 kg CO2-ag/m® H2 und die Erzeugungskosten betragen zwi-
schen 1,3 - 1,5 €/kg H: (siehe Abbildung 2-16 und Abbildung 2-17).

Autotherme Reformierung

Die Reaktionen der Dampfreformierung sind endotherm (siehe GI.(2.1) und (2.2)), weshalb
dem System Warme zugeflhrt werden muss. Die bendtigte Warme wird bei der in Kapitel 2.1.1
beschriebenen Dampfreformierung von auf3en uber die Verbrennung von Erdgas zugefuhrt.
Im Gegensatz dazu wird die bendtigte Warme bei der autothermen Reformierung (ATR) im
Inneren des Systems Uber partielle Oxidationsreaktionen (POX) erzeugt. Fir die ATR kommen
als Einsatzstoffe Erdgas, Flissiggas, Fischer-Tropsch-Restgas oder Naphtha in Frage. Das
Vergasungsmedium ist Wasserdampf. Fur die partielle Oxidation muss zusatzlich Sauerstoff
oder Luft zugefihrt werden. Die Prozessabfolge der ATR lauft &hnlich ab, wie die Dampfrefor-
mierung (siehe Abbildung 2-2). Das Einsatzgas wird entschwefelt, vorgeheizt und mit einem
Uberdruck von p =30 - 100 bar zusammen mit Wasserdampf in den ATR-Reaktor geleitet.
[22] Der Sauerstoff wird unterstéchiometrisch beigemischt und reagiert nach Gl. (2.4) mit dem
Einsatzgas. Diese partiellen Oxidationsreaktionen sind exotherm und liefern die Warme fur die
endothermen Reformierungsreaktionen (Gl. (2.1) und (2.2)). Die Temperaturen im ATR liegen
bei ca. 1000 °C. Das Gasgemisch wird im selben Reaktor Uber ein katalytisches Bett geleitet,
um Uber die Wassergas-Shift-Reaktion (Gl. (2.3)) eine hohere Ausbeute zu erzielen.

Wasser Luft/Os
Erdgas Edukt- ATR mit CO- Produktauf- Hs
’ aufbereitung " Shift bereitung _—

Abbildung 2-2 FlieBRschema des Prozesses der ,,Autothermen Reformierung“

Exotherme POX-Reaktion:
CH,+1/20, = CO+2H; (2.4)

Im Gegensatz zur Dampfreformierung kann ein ATR bei hdherem Druck gefahren werden.
Daraus resultiert eine kompaktere Anlagengrofde, ein geringerer Aufwand zur Kompression
des Wasserstoffs flr weitere Prozessschritte und eine beginstige Abscheidung von CO». Die
Kapazitat eines ATR reicht bis zu 1 Mio. m%h (NTP) trockenes Synthesegas mit einer Aus-
beute von 2,5 - 4 m?® Synthesegas/m?® Erdgas(NTP). [22]
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Trockene Reformierung

Bei der trockenen Reformierung wird Methan mit CO» nach Gleichung (2.5) an Katalysatoren
(Edelmetalle, Nickel) zu Synthesegas umgesetzt. Da Biogas bereits beide Edukte enthalt,
kann es durch die trockene Reformierung direkt zur Erzeugung von Synthesegas (stoffliche
Nutzung) oder Wasserstoff genutzt werden. Bei Biogasen mit hohem Methananteil und insbe-
sondere bei Erdgas ist hingegen die Zugabe von CO erforderlich.

CH,+CO, > 2CO+2H;, ArH = 247 kJ/mol (2.5)

Aufgrund der Endothermie und der Volumenzunahme der Reaktion wird die Reaktion durch
hohe Temperaturen und niedrige Prozessdriicke beginstigt. Auch im technisch relevanten
Temperaturbereich von 800 - 1000 °C wird allerdings nur ein unvollstandiger Methanumsatz
erreicht. Im Synthesegas liegen neben Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid auch nicht umge-
setzte Edukte vor. Zusatzlich wird durch die Wassergas-Shiftreaktion auch Wasserdampf ge-
bildet, wodurch die Wasserstoffausbeute verringert wird (sieche Abbildung 2-4).

Erdgas
9%, Trockene CO-Shift Produktauf- Hz

. - > . S
&, Reformierung bereitung

y N
Restgas zur Befeuerung

Abbildung 2-3 FlieBschema des Prozesses ,,Trockene Reformierung“

0.6

o
&)

o
N

0,3

o
[

Molanteil (trocken)

0,1

500 600 700 800 900 1000 1100 1200
Temperatur / °C

CH4 (20 bar) = = = CO2 (20 bar) = = = CO (20 bar) — = — H2 (20 bar)
CH4 (0 bar) CO2 (0 bar) ——CO (Obar) ———H2 (0 bar)

Abbildung 2-4: Produktgaszusammensetzung der trockenen Reformierung im thermodynami-
schen Gleichgewicht (Feed: 50 Vol.-% CHa, 50 Vol.-% CO3)

Zur Bereitstellung von reinem Wasserstoff ist somit eine entsprechende Aufbereitung erforder-
lich. Das dabei entstehende Restgas weist einen hohen Anteil brennbarer Gase (Kohlenstoff-
monoxid, Methan) auf und kann dementsprechend zur Beheizung des Reformers verwendet
werden.
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Wesentliche Herausforderungen bei der technischen Umsetzung bestehen in der hohen Ma-
terialbelastung durch hohe Prozesstemperaturen und vor allem in der Bildung von festem Koh-
lenstoff. Dieser kann sich an den Katalysatoren ablagern und somit zur Deaktivierung fuhren.
Das Potenzial zur Kohlenstoffbildung bedingt zusatzlich auch ein erhdhtes Risiko flr Metal
Dusting, einer irreparablen Schadigung der verwendeten Werkstoffe, bei welcher das metalli-
sche Bauteil zu Staub aus Graphit- und Metallpartikeln zerfallt.

Trotz der hohen Anforderungen gibt es mit dem CALCOR-Prozess der Firma CALORIC Anla-
genbau GmbH ein kommerziell verfugbares Verfahren fur die trockene Reformierung. Ziel des
Prozesses ist aber die Erzeugung von Kohlenstoffmonoxid, weshalb den Edukten zur Erhé-
hung der CO-Ausbeute CO; im Uberschuss zugefiihrt wird [23]. Ein typisches Synthesegas
weist ein Verhaltnis von Wasserstoff zu Kohlenstoffmonoxid von 0,42 auf [24]. Neben den
positiven Auswirkungen auf die Gleichgewichtslage bzgl. Kohlenstoffmonoxid kann durch den
CO2-Uberschuss auch das Potenzial zur Kohlenstoffbildung reduziert werden, sodass insge-
samt gunstigere Randbedingungen vorliegen.

Weitere Entwicklungen erfolgten unter anderem durch Linde (DryRef-Verfahren) [25] und Hal-
dor Topsoe (SPARG-Prozess) [23], bei beiden Verfahren wird neben CO, jedoch weiterhin
Wasserdampf zugegeben [26], sodass die Prozesse formal ein Mischung aus Dampf- und
Trockenreformierung (Bi-Reforming) darstellen. Im Vergleich zur Dampfreformierung kénnen
so der Wasserdampfbedarf und das Verhaltnis von Wasserstoff zu Kohlenstoffmonoxid im
Synthesegas reduziert werden, woraus Vorteile fur die Effizienz und die Verwendung in be-
stimmten Synthesen resultieren kdnnen. Gegenuber der Trockenreformierung ist die Neigung
zur Bildung von Kohlenstoffablagerungen reduziert.

Kohlevergasung

Bei der thermochemischen Vergasung eines fossilen Brennstoffs wird ein Kohlenstofftrager
mit einem sauerstoffhaltigen Vergasungsmittel (Dampf, Luft oder Sauerstoff) bei erhéhter
Temperatur zu einem Synthesegas (Hz, CO, CO2, H.0) umgesetzt. Uber die Wassergas-
Shiftreaktion (Gl. (2.3)) wird die Wasserstoffausbeute erhéht und Gber eine Produktaufberei-
tung (meist Aminwasche und Druckwechseladsorption) wird der Wasserstoff vom Restgas ab-
getrennt (siehe Abbildung 2-5 Flie3schema zur Wasserstofferzeugung aus Kohlevergasung).

Wasserdampf/Luft/O,
Kohle | Kohle- > Kohle- . CO-Shift . Produ.kt- H,
vorbehandlung vergasung aufbereitung

| Restgas

Abbildung 2-5 FlieRschema zur Wasserstofferzeugung aus Kohlevergasung

Der Vergasungsprozess kann in vier Teilprozesse aufgeteilt werden [19]: Trocknung, Pyrolyse,
Verbrennung/Oxidation und Vergasung/Reduktion: Bei der Trocknung wird Wasser bei ca.
200 °C entfernt. Es findet keine chemische Umwandlung des Rohstoffs statt. Die Pyrolyse
umfasst die thermische Spaltung organischer Verbindungen zu Pyrolysegas und - 6l, Teer und
Koks. Die Pyrolyse findet bei Temperaturen zwischen T = 250 - 700 °C ohne Beteiligung von
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Sauerstoff (Luftverhaltnis A = 0) statt. Bei der Verbrennung/Oxidation wird Brennstoff mit
O2/Luft zu Rauchgas umgesetzt, unter Umwandlung der chemischen Enthalpie in thermische
Energie (Oxidation von Kohlenstoff: Gl. (2.6)). Die Verbrennung findet bei Temperaturen zwi-
schen T =850 - 1200 °C statt (A > 1) wahrend die entstehende Reaktionswarme die Energie
fur die endothermen Teilprozesse der Vergasung liefert.

C+ 0, > CO, ArH = - 392,5 kJ/mol  (2.6)

Bei der Vergasung/Reduktion wird das Synthesegas durch Reaktion von Kohle mit einem
Vergasungsmedium (O2/H20) erzeugt. Die Vergasung findet bei Temperaturen zwischen
T =800 - 1400 °C (A < 1). Wichtige Reaktionen sind die heterogene Wassergasreaktion (Gl.
(2.7)), die Boudouard-Reaktion (Gl. (2.8)) die homogene Wassergasreaktion (Gl. (2.3)) und
die hydrierende Vergasung (Gl. (2.9)).

C+H,0=CO+H, ArH = 118,5 kdimol  (2.7)
C+C0,=2C0 ArH = 159,9 kd/mol  (2.8)
C+2H,=CH, ArH = - 87,5 kd/mol  (2.9)

Die vier Teilprozesse finden je nach Vergaserbauart in verschiedenen Zonen statt. In Abbil-
dung 2-6 sind die Zonen flir einen Festbettvergaser in Gegen- und Gleichstromfiihrung darge-
stellt.

Brennstoff

'
Bren iistoff \@/

—
\®/
Aufheizungs- und
Trocknungszone
Syngas N T
-— !
|
P —— | —
. |
Aufheizungs-und | |
Trocknungszone Wasserentzug ———
——— 1
Pyrolytische _|{| _ _ _ _ _ Entstehung fliichtiger. _ _ _ _ | Pyrolytische
Zersetzungszone Gase und Dampfe Zersetzungszone
4T————- Bildung von Koks — — ———+ o
——— 1
——— 1
) N P Bildung von CO, — — _ —\\ Oxidationszone
Reduktionszone CHa, H, |
’ |
—— | Lu_> -
|
Oxidationszone —| — — — — — Bildung von CO;, — — 4 — — —_7/—
Luft _— — — A1 Hz0 — 'jeﬂ(tionszcﬁ
—_— Syngas
— —_—
e Thermisch nicht \/_——I_
S O ———— L Asche
Asche zersetzbare Bestandteile

Abbildung 2-6 Reaktionszonen in einem Gegenstromvergaser (links) und einem Gleichstromver-
gaser (rechts) nach [27]

Hinsichtlich der Reaktorart wird in Fest- Wirbelschicht- und Flugstromreaktoren unterteilt
(siehe Abbildung 2-7) [28]. In Festbettreaktoren wird die Kohle als Schittung in den Reaktor
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eingebracht und vom Vergasungsmittel durchstromt. Das Vergasungsmittel kann in Gegen-
stromung oder Gleichstrédmung durch den Reaktor gefihrt werden. Bei den Wirbelschichtre-
aktoren wird der Reaktor von unten mit dem Vergasungsmittel durchstrémt, wobei die Kohle-
partikel und ein zusatzlich zugefiihrtes inertes Bettmaterial aufgewirbelt bzw. fluidisiert werden.
Die Flugstromvergasung bedingt einen hohen Aufwand zur Eduktvorbereitung. Die Kohle
wird trotz geringer Verweilzeiten im Sekundenbereich bei hohen Temperaturen (bis 1600 °C)
nahezu vollstandig umgesetzt. [28] Bedingt durch die technologischen Unterschiede der ein-
zelnen Verfahrenskonzepte weisen auch die Produktgase unterschiedliche Zusammensetzun-
gen auf.

- Brennstoff Brennstoff im Festbett

Oxidationsmittel
(Luft, Sauerstoff, Dampf)

- Produktgas

Brennstoff im Flugstrom

J

Brennstoff und Warmetrager t

Gegenstrom- Gleichstrom- stationare zirkulierende ' Flugstrom-
| vergaser vergaser i Wirbelschicht Wirbelschicht vergaser
Festbettvergaser i Bewegtbettvergaser

Abbildung 2-7 Einteilung der Vergasersysteme nach Reaktortyp

Der Wirkungsgrad eines Vergasers wird als Kaltgaswirkungsgrad bezeichnet und setzt sich
aus dem Verhaltnis des Energieinhalts des Produktgases und des Energieinhalts des zuge-
fuhrten Einsatzstoffs zusammen (Gl. (2.10)). Industriell wird als Einsatzstoff Kohle verwendet.
Im Versuchsstadium befinden sich Einsatzstoffe wie biogenen Rickstédnde, Nebenprodukte
und Abfalle. [19]

— EProdukt — 7'hGHu,G (2-10)
EFeed mFHu,F

Weltweit werden mehr als 270 Vergasungsanlagen mit Kohle betrieben. Der Grolteil der An-
lagen befindet sich in China. [29] Der Wirkungsgrad der Wasserstoffproduktion aus Kohlever-
gasung betragt bis 50 %. [19]

Partielle Oxidation von Erdol

Bei der Partiellen Oxidation (POX) werden schwere Kohlenwasserstoffe exotherm mit Sauer-
stoff zu einem Synthesegas umgewandelt, wobei Sauerstoff unterstdchiometrisch beigemischt
wird. Die Reaktionsgleichung der partiellen Oxidation ist wie folgt:

CoHmt (12)0, > n CO + (m/2) H» (2.11)
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Anschlie3end reagiert das Kohlenstoffmonoxid mit Wasserdampf in der Wassergas-Shift-Re-
aktion weiter zu Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid (Gl. (2.3)). Fir die anschlieRende Wasser-
stoffnutzung ist eine Abtrennung des Wasserstoffs vom Restgas notwendig (siehe Abbildung
2-8).

O2
Erdél Erdol- > Partielle . H
- > ! > COShift —  Lrodukt 2
aufbreitung Oxidation aufbereitung
Restgas

Abbildung 2-8 FlieBschema des Prozesses ,,Partielle Oxidation von Erdol“

Es wird zwischen thermisch-partieller Oxidation (TPOX) und katalytisch-partieller Oxidation
(CPOX) unterschieden. Die TPOX findet bei Temperaturen tber 1200 °C statt, wahrend die
CPOX bei Temperaturen zwischen 600°C - 900°C ablauft. [30] Die partielle Oxidation findet in
Raffinerien Anwendung, um fliissige, hochviskose Rickstande aufzubereiten und in Landern,
in welchen zur Synthesegasproduktion kein Erdgas zur Verfligung steht. In Landern mit gro-
Ren Kohlevorkommen wird Kohle anstatt Ol umgesetzt. Bei der Partiellen Oxidation werden
Wirkungsgrade bis 70 % erreicht. [19]

2.1.2 Wasserelektrolyse

Die Wasserelektrolyse umfasst die elektrochemische Zerlegung von Wasser in Wasserstoff
(H2) und Sauerstoff (O2) (siehe Abbildung 2-9). Ein Elektrolyseur besteht aus zwei Elektroden,
die Uber eine Spannungsquelle miteinander verbunden und von einem ionenleitenden Medium
(Elektrolyt) umgeben sind (genauere Darstellung siehe Abbildung 2-10 - Abbildung 2-13).
Durch das Anlegen einer elektrischen Spannung an die Elektroden entsteht an der Kathode
Wasserstoff (Reduktion) und an der Anode Sauerstoff (Oxidation). Zwischen den Elektroden
befindet sich ein ionenleitendes, gasundurchlassiges Diaphragma, sodass sich die entstehen-
den Gase nicht vermischen. [31]

O2
H20
—
Strom Wasser- H2
—

elektrolyse

Warme (I;|'I_'—_E_L_l_’

Abbildung 2-9 Schematische Darstellung der Wasserelektrolyse

Die Chloralkali-Elektrolyse wurde bereits Ende des 19. Jahrhunderts eingesetzt, um Natron-
lauge (bei Einsatz von Natriumchlorid) oder Kalilauge (bei Einsatz von Kaliumchlorid) und
Chlor herzustellen. Zuséatzlich bietet die Elektrolyse die Mdglichkeit, fluktuierend anliegenden
Strom aus erneuerbaren Energiequellen in Form des chemischen Energietragers Wasserstoff
zu speichern. Um den Prozess der Wasserelektrolyse effizienter zu gestalten und die Wirt-
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schaftlichkeit von Elektrolyseuren zu erhohen, bedarf es weiterer Optimierung der Elektroly-
seure. Aktuelle Forschungsthemen sind die Erhéhung der Lebensdauer und der Leistungs-
dichte, die Senkung der Materialkosten und der Betrieb unter Druck, um eine aufwandige Kom-
pression von Wasserstoff zu vermeiden. Weitere Forschungen beschaftigen sich mit der Er-
héhung des Wirkungsgrades im Stack (mehrere in Reihe oder parallelgeschaltete Elektrolyse-
zellen) und der Erhéhung des Systemwirkungsgrades.

Elektrolyseure gibt es in verschiedenen Ausfihrungen. Als Stand der Technik haben sich die
alkalische Elektrolyse (AEL) und die Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (PEM-Elekt-
rolyse) etabliert. Die Hochtemperatur-Elektrolyse mit einem Feststoff als Elektrolyt (engl. Solid
Oxide Electrolysis Cell, SOEC) ist in der Entwicklung noch nicht so weit fortgeschritten, wie
die AEL oder PEM. Da sie aber immer mehr an Bedeutung gewinnt und erste Demonstrati-
onsprojekte im MW-Mal3stab im Aufbau sind, wird sie auch in diesem Kapitel vorgestellt.

Alkalische Elektrolyse (AEL)

Die Alkalische Elektrolyse ist eine ausgereifte und zuverlassige Technologie (TRL 9) und seit
uber 100 Jahren im kommerziellen Einsatz. Typische AnlagengroRRen reichen in den 10 MW-
Bereich oder hoher [14]. Als Elektrolyt wird eine 25 - 30 %-ige KOH-Lésung verwendet, um
die lonenleitfahigkeit zu erhéhen [31]. Der Katalysator an den Elektroden besteht meist aus
Nickel, Eisen oder Kobalt. An der Kathode wird Wasser zu H, und OH-lonen gespalten. Die
OH-lonen diffundieren durch den Elektrolyten und durch die gasdichte Membran (Dia-
phragma) zur Anode und reagieren dort zu Oz und H2O (siehe Abbildung 2-10).

Bei der AEL kénnen ohne zuséatzliche Reinigungsschritte Reinheiten von bis zu 99,9 Vol.-%
fur Wasserstoff und bis zu 99,7 Vol.-% flir Sauerstoff erzielt werden [31]. Durch eine anschlie-
Rende Aufreinigung des Wasserstoffs (Trocknung und O2-Entfernung) werden Reinheiten bis
99,999 Vol.-% erreicht [32]. Die Betriebstemperaturen liegen zwischen 40 °C und 90 °C [33].
Da mit steigender Temperatur der Wirkungsgrad steigt, sind hohe Betriebstemperaturen vor-
teilhaft [34]. Die AEL kann sowohl unter atmospharischen Bedingungen, als auch unter Druck
betrieben werden. Die Driicke liegen hierbei zwischen 6 und 35 bar [35-37]. Der spezifische
Energiebedarf bei Systemen unter Druck liegt zwischen 4,5 und 5 kWh/m? H, (NTP) und unter
atmospharischen Bedingungen zwischen 4,1 und 4,5 kWh/m? (NTP). Theoretisch kénnen da-
mit Wirkungsgrade von bis zu 78 % bei Druckbetrieb und bis zu 85 % (bezogen auf den Brenn-
wert) bei atmospharischen Bedingungen erzielt werden. Jedoch liegen die Wirkungsgrade in
der Praxis mit 43 - 69 % flr das Gesamtsystem deutlich niedriger. [38] Potenzial zur Effizienz-
steigerung besteht in der Minimierung des Abstands zwischen den Elektroden (zur Reduktion
des ohmschen Widerstands), in der Entwicklung neuer Membranmaterialien und in der Erho-
hung der Betriebstemperaturen auf bis 150 °C [31].

Nachteilig bei der AEL ist die korrosive Eigenschaft des Elektrolyten, wodurch ein hoher War-
tungsaufwand erforderlich ist. Auerdem ist die Stromdichte im Vergleich zur PEM-Elektrolyse
gering. Jedoch wurden die Stromdichten in den letzten Jahren erhéht, wodurch die Investiti-
onskosten sinken. Weiter konnten die Gestehungskosten durch die Weiterentwicklung von
Materialien fir die Elektroden und Kammern gesenkt werden. [39] Als mittlere Investitionskos-
ten fur die AEL kdénnen aktuell 900 €/kW (el) angesetzt werden [14]. Im Rahmen eines For-
schungsprojekts ,STORE&GO* wurde das Kostensenkungspotenzial berechnet, welches auf
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Erfahrungskurven und Skaleneffekten basiert. Die Berechnungen fiir das Jahr 2050 ergaben
Investitionskosten in Hohe von 440 €/kW (el). [40].

Alkalische Elektrolyse

Kathode ‘ \+ Anode

H, [ OH- ] 0O,
o I I

iy

\ 4

Diaphragma
20H —%0,+H,0+2e Anode
2HO+2 —  H, +20H Kathode
H,O — H,+7%0, Gesamtreaktion

Abbildung 2-10 Funktionsprinzip der alkalischen Elektrolyse modifiziert nach [33]

Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (PEM-Elektrolyse)

Die Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse ist im Vergleich zur AEL eine relative neue
Technologie. Aktuell sind kommerziell kleine Systeme verfligbar und werden hauptsachlich fur
Nischenanwendungen eingesetzt (TRL 9). [41] Bei der PEM-Elektrolyse wird kein flussiger
Elektrolyt eingesetzt, stattdessen trennt eine protonendurchlassige Polymermembran (meist
Nafion, d < 0,2 mm) die Elektroden [31]. Durch Aufbringen von Edelmetallen wie Platin, Ru-
thenium und Iridium auf die Elektroden, wird die Reaktion der Wasserspaltung katalytisch un-
terstitzt. Das Wasser wird auf der Anodenseite zugefihrt und zerfallt in H*-lonen, Elektronen
und Sauerstoff. Die H*-lonen wandern durch die protonendurchlassige Polymermembran und
reagieren an der Kathode zu Wasserstoff (siehe Abbildung 2-1).

Im Vergleich zur AEL kdénnen bei der PEM-Elektrolyse ohne zusatzliche Reinigungsschritte
hohere Reinheiten des Wasserstoffs von mindestens 99,99 Vol.-% erzielt werden, was die
nachfolgende Aufbereitung vereinfacht [41]. Mit der nachfolgenden Aufreinigung kénnen je
nach Anforderung Reinheiten von 99,999 Vol.-% und 99,9995 Vol.-% erzielt werden. [32] Die
erwartete Lebensdauer von PEM-System ist (bisher) geringer als die der AEL. Die meisten
Systeme werden bei erhdhtem Druck von 30 bis 60 bar betrieben und die Betriebstemperatu-
ren liegen zwischen 50 und 100 °C. Die PEM-Elektrolyse ermdglicht einen hohen Teillastbe-
reich, wodurch schnell auf Leistungsschwankungen von regenerativen Energiequellen reagiert
werden kann und das System an Flexibilitat gewinnt. [33] Der Wirkungsgrad des Gesamtsys-
tems bewegt sich typischerweise zwischen 60 und 70 % (bezogen auf den Brennwert). Grélien
von einzelnen Stacks betragen aktuell bis ca. 3 MW. [41] GréRen fur das Gesamtsystem liegen
deutlich héher: Im Rahmen des vom BMWi geférderten Reallabors ,,GreenHydroChem* wird
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beispielsweise ein 50 MW-Elektrolyseur zur Wasserstoffproduktion eingesetzt mit dem Ge-
samtbauziel einer 100 MW Anlage [42].

Durch hohe Kosten der Membran und des edelmetallbasierten Katalysators entsteht ein hoher
Investitionsaufwand. Die spezifischen Investitionen werden verglichen zur AEL héher ange-
setzt. FUr einen aussagekraftigen Vergleich mussen jedoch Faktoren wie die verfigbare Sys-
temgrofRe, Drucklevel und Technologiereifegrad berlicksichtigt werden. [41] Nach aktuellem
Stand kann von ca. 1.500 €/kW (el) ausgegangen werden, jedoch hat die PEM-Elektrolyse ein
hohes Kostensenkungspotenzial. [14] Dieses ist auf eine Kombination aus Skaleneffekten,
Verbesserung des Materials und Prozessentwicklung zurtickzufiihren. Die Investitionskosten
fur das Jahr 2050 werden auf ca. 290 €,017/kW (el) geschatzt [40].

PEM-Elektrolyse

Kathode - + Anode

Membran
H,0 —2H +%0,+2¢ Anode
2H +2¢ - H, Kathode
H,O — H,+%0, Gesamtreaktion

Abbildung 2-11 Funktionsprinzip der PEM-Elektrolyse modifiziert nach [33]

Hochtemperatur-Elektrolyse (HT-Elektrolyse)

Die Hochtemperatur-Elektrolyse (HT-Elektrolyse) mit einem Feststoffoxid als Elektrolyt (engl.
Solid Oxide Electrolysis Cell, SOEC) wurde in den Jahren 1975-1987 in Deutschland entwi-
ckelt und durch das BMBF im Projekt HOT ELLY unterstitzt [43]. Durch die erzielten Fort-
schritte der Hochtemperatur-Brennstoffzelle (SOFC: Solid Oxide Fuel Cell) ist das Interesse
an der HT-Elektrolyse in den Vordergrund gertickt.

Als Elektrolyt fungiert Zirkoniumoxid (ZrOz) dotiert mit Yttriumoxid (Y203), welches fur Sauer-
stoffionen leitend ist. Anstatt Wasser wird Wasserdampf gespalten, welcher durch externe
Warmequellen erzeugt wird. Die Betriebstemperaturen der HT-Elektrolyse liegen im Bereich
zwischen 700 und 1000 °C. [33] Ein Vorteil der HT-Elektrolyse ist, dass auf Grund der hohen
Temperaturen hohe elektrische Wirkungsgrade erzielt werden kénnen. Der Gesamtenergie-
bedarf AHr erhdht sich mit steigender Temperatur nur wenig, wahrend der Gesamtelektrizi-
tatsbedarf deutlich sinkt. Ein zunehmender Anteil des Energiebedarfs wird daher durch Warme
gedeckt (siehe Abbildung 2-12). [34]
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Abbildung 2-12 Energiebedarf der HT-Elektrolyse modifiziert nach [44]

Durch den energetischen Vorteil bei hohen Temperaturen ist der Einsatz der HT-Elektrolyse
insbesondere flr die Kopplung mit Prozessen interessant, bei denen Abwarme auf hohem
Temperaturniveau anfallt. GroRe Herausforderungen der HT-Elektrolyse sind der schnelle Ma-
terialabbau der Elektroden und die kurze Lebensdauer bei Lastdnderungen. Lastanderungen
flihren zu Anderungen in der Zelltemperatur und verursachen Mikrorisse in der Zellmembran.
[34] Somit ist die Kopplung mit intermittierenden erneuerbaren Energiequellen eine Heraus-
forderung.

Jedoch hat die Weiterentwicklung der HT-Elektrolyse in den letzten Jahren stark zugenom-
men, was sich in aktuellen Projekten widerspiegelt. Beispielsweise konnte der Betrieb eines
7,5 kW mit Solarstrom betriebenen HT-Elektrolyseurs (HTE) unter der Administration von El-
FER im Rahmen eines Forschungsprojekts erfolgreich realisiert werden (Férderkennzeichen:
BWP 16001). [45] Den weltweit leistungsstarksten HTE lieferte die Firma Sunfire im Rahmen
des GrinHy2.0 Projekts an die Salzgitter Flachstahl GmbH aus. Der Elektrolyseur hat eine
Nennleistung von 720 kW (el) und soll bis Ende 2022 mindestens 13.000 Stunden in Betrieb
genommen werden. [46] Mittlere Kosten der HT-Elektrolyse werden auf ca. 2.300 €/kW (el)
geschatzt [14]. Unter Bericksichtigung des Entwicklungsfortschritts wird angenommen, dass
Kosten von HTE-Systemen im Jahr 2050 auf 530 €2017/kW (el) sinken kénnen [40]. Weiteren
Berechnungen zufolge werden installierte Kosten in Hohe von 395 €/kW prognostiziert [47].
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HT-Elektrolyse

Kathode - + Anode

(1/202

Fester O% -Leiter
2.

o] — %0, +2e Anode
HO+2 — H,+0" Kathode
HZO — H, + Yo O2 Gesamtreaktion

Abbildung 2-13 Funktionsprinzip der Hochtemperatur-Elektrolyse modifiziert nach [33]
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2.2 Alternative Verfahren zur Wasserstofferzeugung

In diesem Kapitel werden verschiedene H.-Herstellungsverfahren vorgestellt, die Gegenstand
aktueller Forschung sind. Die Verfahren haben einen sehr unterschiedlichen Entwicklungs-
stand und variieren in ihren Energiequellen. Die nachfolgende Einteilung der Verfahren erfolgt
nach dem verwendeten Einsatzstoff: Erdgas (Kapitel 2.2.1), Biomasse (Kapitel 2.2.2) und
Wasser (Kapitel 2.2.3).

2.2.1 Wasserstofferzeugung aus Erdgas mit Kohlenstoffabtrennung und -speiche-
rung

Ein Ansatz zur Herstellung von Wasserstoff mit im Vergleich zu konventionellen Verfahren
niedrigeren THG-Emissionen ist die Nutzung von Erdgas mit integrierter Kohlenstoffabtren-
nung. In diesem Kapitel werden die Verfahren Dampfreformierung von Erdgas mit CCS (Car-
bon Capture and Storage/CO,-Abtrennung und Speicherung) und die Erdgaspyrolyse vorge-
stellt.

Dampfreformierung mit CCS

Wie in Kapitel 2.1.1 bereits dargestellt, ist die Dampfreformierung ein mehrstufiger Prozess,
bei welchem Erdgas zunachst einer Eduktaufbereitung zugefihrt wird, bevor es im Reformer
umgesetzt wird. Die Endothermie der ablaufenden Reaktionen und das hohe Temperaturni-
veau erfordern eine aktive Beheizung des Reformers, die in der Regel durch Verbrennung von
Erdgas und Restgasen der Wasserstoffaufbereitung erfolgt. Das Produktgas des Reformers
enthalt neben Wasserstoff Methan und CO.. Bedingt durch das thermodynamische Gleichge-
wicht enthalt das Produktgas auch Kohlenstoffmonoxid, das bis zu einem Restgehalt von
3 - 4 Vol.-% in einem nachgeschalteten Shift-Reaktor mit Wasserdampf zu CO, und Wasser-
stoff umgesetzt wird. Um aus diesem Gasgemisch reinen Wasserstoff zu gewinnen, ist eine
zusatzliche Produktaufbereitung erforderlich, die in der Regel durch Druckwechseladsorption
erfolgt (siehe Abbildung 2-14).

Edukt- Dampf- . Produkt-
. . Shift :
aufbereitung reformierung aufbereitung

Abbildung 2-14: schematische Darstellung des Prozesses ,,Dampfreformierung

Um die CO»-Emissionen des Prozesses zu reduzieren, kann das CO- prinzipiell an verschie-
denen Stellen aus dem Prozess abgetrennt werden: Im Reformatgas nach dem Shift-Reaktor
(Abbildung 2-15, Punkt 1), im Nebenproduktstrom nach der Produktaufbereitung (Abbildung
2-15, Punkt 2) und im Abgasstrom des Reformers (Abbildung 2-15, Punkt 3). Nach dem Shift-
Reaktor (Punkt 1) weist das Reformatgas den héchsten CO2-Partialdruck im Prozess auf, so-
dass die Abtrennung an dieser Stelle technisch vorteilhaft ist. Mdglich sind z.B. Aminwaschen
oder auch physikalische Waschen. Nachteilig ist jedoch, dass die CO>-Emissionen aus der
Verbrennung (Punkt 3) nicht erfasst werden. Durch die veranderte Produktzusammensetzung
wird aullerdem die Produktaufbereitung beeinflusst, sodass ggf. eine Anpassung der Apparate
oder Prozessablaufe erforderlich ist.
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Die zweite Moglichkeit besteht im Nebenproduktstrom, der in der Aufbereitung abgetrennt wird
(Punkt 2). Dort ist die CO2-Konzentration am hochsten, der Druck jedoch niedriger als im Re-
formatgas (Punkt 1). Wie bei der CO2-Abtrennung im Reformatgas wird das CO. der Refor-
merbeheizung nicht erfasst, sodass keine vollstandige CO>-Minderung mdglich ist. Diese ist
nur im Abgasstrom der Reformerbeheizung (Punkt 3) méglich. Bedingt durch die Verdiinnung
des Abgases durch den Stickstoff der Verbrennungsluft und vorliegenden Restsauerstoff sind
dort die Anforderungen der CO»-Abtrennung jedoch héher. Mdglich ist die Verwendung von
Aminwaschen.

Wasser ans
Er Edukt- *  Dampf- Shift _._. Produkt- H%
aufbereitung reformierung i aufbereitung

l i . ]

Abbildung 2-15: Moglichkeiten zur CO2-Abtrennung bei der Dampfreformierung (DBI)

Um die Nachteile der CO»-Abtrennung aus dem Abgasstrom zu vermeiden, kann die CO»-
Abtrennung auch im Reformat oder Nebenproduktstrom durchgefuhrt werden, wahrend die
Reformerbeheizung mit Wasserstoff erfolgt. Dazu wird ein Teilstrom des erzeugten Wasser-
stoffs zurtickgeflhrt und verbrannt, sodass der Wasserstoffertrag sinkt bzw. mehr Erdgas re-
formiert werden muss. Die erreichbaren CO2-Abscheidegrade sind trotzdem niedriger als bei
der CO2-Abtrennung im Abgasstrom, da mit den Nebenprodukten auch nicht umgesetztes Me-
than ausgetragen und in der Brennkammer verbrannt wird.

Die unterschiedlichen technischen Anforderungen spiegeln sich sowohl in den erreichbaren
Abscheidegraden bzw. spezifischen CO,-Emissionen als auch in den spezifischen Wasser-
stoffkosten wider. Nachfolgende Diagramme zeigen die spezifischen Treibhausgasemissionen
(Abbildung 2-16) und Wasserstoffkosten (Abbildung 2-17) in Abhangigkeit der verschiedenen
Abtrennungsmoglichkeiten, wie sie in Abbildung 2-15 eingezeichnet sind. Dabei ist zu beach-
ten, dass die Angaben auf mehreren Studien basieren, die teils von abweichenden Standorten,
Randbedingungen und Schnittstellen/Systemgrenzen ausgehen, wodurch Abweichungen ent-
stehen kdénnen. Es wird ersichtlich, dass die CO,-Abtrennung im Abgas mit den niedrigsten
Emissionen aber auch den hochsten Kosten verbunden ist. Die Abtrennung im Reformat oder
Restgas/Nebenproduktstrom erreicht geringere Abscheidegrade, ist aber kostengtinstiger.
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Abbildung 2-16: Spezifische Treibhausgasemissionen (COz-dquivalent) der Wasserstofferzeu-
gung durch Dampfreformierung mit CCS in Abhéngigkeit des technischen Ansatzes (DBI nach
[48-5T71])
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Abbildung 2-17: Spezifische Kosten der Wasserstofferzeugung durch Dampfreformierung mit
CCS in Abhingigkeit des technischen Ansatzes (DBl nach [48-57])

Zur technischen Umsetzung der Dampfreformierung mit CCS wurden bereits verschiedene
Projekte realisiert bzw. geplant. Tabelle 2-1 gibt einen Uberblick liber ausgewahlite Standorte.
Aus den Beispielen der Tabelle ist zu entnehmen, dass die Dampfreformierung mit CCS ein
im Betriebsumfeld erprobtes Verfahren ist und daher den Technologiereifegrad TRL 9 auf-
weist.
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Tabelle 2-1: Beispielprojekte Dampfreformierung mit CCS. Im Projekt ,,H2morrow“ Verwendung

eines ATR (siehe Kapitel 2.1.1) anstatt einer Dampfreformierung

Bezeichnung | Port Arthur | H2mor- QUEST Port Je- | Tomakomai Leeds [55]
[58, 59] row [7] [60, 61] rome [54] | [55, 62]

Betreiber /| Air Pro- | OGE, SHELL Air Li- | Japan CCS

Realisiert von | ducts equinor quide Co. Ltd.

Ort USA NRW, Kanada Frank- Japan Grol3britan-
Deutsch- reich nien
land

Kapazitat 240.000 300.000 400.000 47.000 305.000

(m3/h Hz)

Ort der CO2- | Reformat Reformat | Reformat Restgas / | Restgas/Ne- | Abgas

Abtrennung Neben- benprodukte

produkte

CO2-Abtrenn- | PSA PSA + | Amin- kryogen + | Aminwasche | Amin-

verfahren Aminwa- | wasche Membran wasche
sche

CO2-Nutzung | enhanced CCs CCs Lebens- CCs CCS

oil recovery mittelin-
dustrie

Nutzung seit | 2013 Méogliche | 2015 2014 2016 k.A.
Inbetrieb-
nahme:

2030

Fir die Speicherung des anfallenden CO, kommen verschiedene Umgebungen, wie Aquifer
(Kalkstein, Sandstein), Salzkavernen und erschdpfte Erdgas- und Erdolfelder in Frage. Das
Verpressen von COs in Erddlfeldern wird bereits seit vielen Jahren praktiziert, um bei der Erd-
olférderung eine erhéhte Ausbeute zu erzielen. Aktuell wird die Speicherung von CO; im Rah-
men verschiedener Projekte bereits durchgeflihrt/vorbereitet (Northern Lights: CO2-Speicher
vor norwegischer Kiste [63], Acron: CO2-Speicher vor schottischer Kiste [64], Porthos/H-Vi-
sion: CO2-Speicher in leerem Gasfeld vor Rotterdam [65].
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Erdgaspyrolyse

Die Erdgaspyrolyse umfasst die Spaltung von Erdgas unter Sauerstoffabschluss bei hohen
Temperaturen. Es entsteht Wasserstoff und fester Kohlenstoff in Form von Ruf® nach Glei-
chung (2.12). Des Weiteren entstehen bei der Erdgaspyrolyse durch Nebenreaktionen gesat-
tigte und ungesattigte Kohlenwasserstoffe und (poly-)cyclische Aromaten [66]. Um den Was-
serstoff beispielsweise in der chemischen Industrie einzusetzen, missen die unerwiinschten
Nebenprodukte in einem weiteren Schritt entfernt werden (siehe Abbildung 2-18).

CH, > C+2H, ArH = 74,91 kJ/mol  (2.12)
Tfester Kohlenstoff TNebenprodukte
Erdgas Erdgas- Produktgas- H,
pyrolyse aufbereitung

Abbildung 2-18 Schematische Darstellung der Erdgaspyrolyse

Die Erdgaspyrolyse zur Ru3produktion (ThermalruR) ist ein ca. 100 Jahre bestehender Pro-
zess, der mittlerweile weitgehend durch die Produktion von Ruf® nach dem Furnace-Verfahren
abgeldst wurde. Durch das zunehmende Augenmerk auf Wasserstoff hat die Erdgaspyrolyse
wieder an Bedeutung gewonnen und bietet ein potentiell CO2-armes Verfahren zur grof3tech-
nischen Hz-Produktion [5]. Ein Vorteil der Erdgaspyrolyse ergibt sich aus dem entstehenden
festen Kohlenstoff. Dieser kann nach Abtrennung deutlich leichter langfristig gespeichert wer-
den, als das gasférmige CO.. Gleichzeitig ist der feste Kohlenstoff auch die gréte Herausfor-
derung bei groRtechnischer Umsetzung, da die festen Ablagerungen meist an den heif3en
Stellen im Reaktor, z.B. der beheizten Reaktorwand auftreten und der Prozess dadurch
schwierig kontinuierlich zu betreiben ist.

Bei der Erdgaspyrolyse kann zwischen thermischer Spaltung, Plasma-Spaltung und katalyti-
scher Spaltung unterschieden werden (siehe Abbildung 2-19). Bei der thermischen Spaltung
wird die Prozesswarme konvektiv oder diffusiv eingebracht, bei Temperaturen Gber 1000 °C.
Durch die Kohlenstoffbildung werden die warmeubertragenden Flachen des Reaktors schnell
zugesetzt und es besteht die Gefahr der Verblockung des Reaktors. Bei der Plasma-Spaltung
wird die Prozesswarme genutzt, welche durch lokal konzentrierte Temperaturspitzen in der
Plasmafackel entsteht. Der Prozess der Plasma-Spaltung ist schwer regelbar und hat einen
hohen Stromverbrauch. Durch die Verwendung eines Katalysators wird bei der katalytischen
Spaltung eine erhdhte Reaktionsgeschwindigkeit bei Temperaturen unter 1000 °C erzielt. Der
Katalysator erfahrt jedoch eine schnelle Desaktivierung durch Ruf3. Im Folgenden werden ei-
nige ausgewahlte Pyrolyseverfahren vorgestellt. Die vorgestellten Verfahren zur Erdgaspyro-
lyse werden auch von Schneider et al. diskutiert [67].
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Abbildung 2-19 Kategorisierung von Erdgaspyrolyse-Verfahren

Thermische Spaltung an Kohlenstoffgranulat im Wanderbett

Im Rahmen des vom BMBF geforderten Projekts ,Feste und fluide Produkte aus Gas - FfPaG*
hat ein Konsortium um BASF SE ein Gesamtkonzept zur thermischen Spaltung an Kohlen-
stoffgranulat entwickelt. Hierbei werden Kohlenstoffpartikel im Kreislauf gefihrt. Diese tber-
tragen dabei Warme auf das im Gegenstrom zugefuhrte Edukt Methan. In der Reaktionszone
reagiert Methan zu Wasserstoff und festem Kohlenstoff, der sich auf dem im Kreislauf geflihr-
ten Kohlenstoffpartikeln ablagert. Der direkt elektrisch beheizte Wanderbettreaktor wird als
vielversprechend angesehen und im Labormalstab betrieben. Als nachste Herausforderung
steht die Umsetzung des Verfahrens im Pilotmalstab an. Um ausreichende Betriebsstabilitat
zu gewahrleisten, ist weitere Forschung und Entwicklung des Reaktorkonzepts erforderlich.
[68]

Parameter
o Temperatur: 1000 - 1400 °C
e Durchsatz: 10 m3h (NTP)
e TRL: 4 (Labormalfstab)

Thermische Spaltung: Flissigmetall-Blasenséule

Am Karlsruher Institut fir Technologie (KIT) wird eine Flissigmetall-Blasensaule zur thermi-
schen Spaltung von Methan untersucht. Mittlerweile wird das Verfahren in Kooperation mit
Wintershall Dea weiterentwickelt [69]. Die Blasensaule ist mit flissigem Zinn gefiillt und Me-
than steigt in Form von Blasen im Metall auf. Kohlenstoff bildet sich als dinne Schicht am
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Rand der Blasen, zerfallt und wird nach oben getragen. Das Kohlenstoffpulver lagert sich ober-
halb der Flissigkeit ab und kann dann abgetrennt werden. Der grofte Vorteil an diesem Reak-
torkonzept ist, dass durch den geringen Kontakt zwischen Methan und beheizter Reaktorwand
kaum Ablagerungen an der Reaktorwand entstehen. Somit tritt das Problem der Verblockung
nicht auf. Die Herausforderung besteht im Handling des Flissigmetalls und der Reinheit des
Kohlenstoffpulvers. [70]

Parameter [71]

o Temperatur: 750 - 1175 °C

e Durchsatz Methan: < 0,012 m*h (NTP)

e Methanumsatz: <80 %

e Reaktorvolumen 1,61

e TRL: 3 (Labormalistab, diskontinuierlich)

Plasma-Spaltung

Kvaerner Carbon Black & Hydrogen und Olive-Creek-Anlage

Die norwegische Firma Kvaerner entwickelte das gleichnamige Verfahren, in dem Methan
(oder andere Kohlenwasserstoffe) in einer Plasmafackel in festen Kohlenstoff und Wasserstoff
gespalten wird. Der Versuchsbetrieb einer Pilotanlage in Schweden (ScanArc HOFORS
Gelande) verlief erfolgreich. Mit dem Bau der Karbomont-Anlage entwickelte sich ein
Folgeprojekt (TRL 8). Probleme wie z.B. eine mangelhafte Ru3qualitat fihrten 2003 zum Ende
des Projekts und zum Abriss der Anlage. [72]

Ahnlich dem Kvaerner Verfahren entwickelte Monolith Materials ebenfalls ein Verfahren zur
Erzeugung von Industrierul. Im Jahr 2016 begann der Bau der Olive-Creek-Anlage. Die In-
dustrieanlage erreicht das TRL-Level 8 und die Inbetriebnahme ist fur das Jahr 2020 geplant
[67].

Atlantic Hydrogen, Carbonsaver

Ein weiteres Verfahren zur Plasma-Spaltung entwickelte die kanadische Firma Atlantic Hydro-
gen. Der Grundgedanke war es, Erdgas mit dem produzierten Wasserstoff anzureichern und
anschlieflend im Erdgasnetz zu verteilen. Ein Prototyp wurde erbaut und im industriellen Um-
feld eingesetzt. Die Technologie wurde jedoch nicht weiterverfolgt, da das Unternehmen wah-
rend des Baus einer groReren Pilotanlage im Jahr 2015 Insolvenz anmelden musste [67].

Parameter [67, 73, 74]

e Temperatur: 800 °C

e Durchsatz Erdgas: 50 m3*h (NTP)
e Methanumsatz: 35 %

e Plasmaleistung (el.): 5 kW

e TRL 5
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Graforce

Auch das deutsche Unternehmen Graforce hat ein System zur Erdgaspyrolyse entwickelt, das
auf einem nicht-thermischen Plasma basiert und u.a. fur die H2-Versorgung von Blockheiz-
kraftwerken zur emissionsfreien Stromversorgung konzipiert ist. Mit Wasserstofferzeugungs-
kapazitaten von 115 — 6.500 m3/h kann der klein- bis mittelskalige Bereich abgedeckt werden,
wobei Modulkapazitaten bis 580 m3/h Ublich sind. Fir die Erzeugung von 115 m3h Wasserstoff
werden nach Herstellerangaben 60 m*/h (i.N.) Methan und 138 kWh Strom bendtigt. Als Ne-
benprodukt entstehen 30 kg Kohlenstoff. [75]

Katalytische Spaltung: Laboranlagen von Hazer Group

Das Australische Startup- Hazer Group Ltd. entwickelte ein Wirbelschichtverfahren zur kataly-
tischen Spaltung von Methan an Eisenerz-Partikeln. Der an der Oberflache des Katalysators
gebildete Kohlenstoff diffundiert in die Eisenerz-Partikel, diese brechen auf und die entstehen-
den Bruchstellen sind wiederum katalytisch aktiv. Das Verfahren wurde bereits im Labormal3-
stab umgesetzt und bis zum Jahr 2021 ist der Bau einer Pilotanlage geplant [67].

Parameter [67]

e Temperatur: 850 °C

e Durchsatz Methan: 0,01 I/min (NTP)

o Methanumsatz: 92 %

o Katalysator: Fe203/Fe30q

e TRL: 3 (Labormalfstab, diskontinuierlich)

2.2.2 Wasserstofferzeugung aus Biomasse

Vergasung von Biomasse

Bei der Biomassevergasung wird Biomasse (Holz, Stroh 0.3.) unter erhdhter Temperatur mit
einem Vergasungsmittel, z.B. Sauerstoff oder Wasserdampf, umgesetzt. Dabei entsteht ein
Vergasungsgas, das im Wesentlichen aus CO», Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff, Wasser-
dampf und Methan besteht. Mit einem anschlieRenden Prozessschritt kann mittels Wassergas-
Shift-Reaktion die Wasserstoffausbeute erhoht werden. Der Wasserstoff ist aulerdem vom
Restgas abzutrennen. (siehe Abbildung 2-20)

Wasserdampf/O,
Biomasse Biomasse- i . Produkt- H
—_— , y  Diomasse » CO-Shift — . 2,
vorbereitung vergasung aufbereitung
Restgas

Abbildung 2-20 Darstellung des Prozesses der Biomassevergasung
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Technisch ist die Biomassevergasung mit der Kohlevergasung verwandt (siehe Kapitel 2.1.1),
je nach Anlagengréfie und Biomasseeigenschaften kdnnen die vorgestellten Vergasertypen
Anwendung finden. Die Anlagengrdl3e unterliegt jedoch bedingt durch die Verfigbarkeit der
Biomasse bzw. den Transportaufwand Limitierungen. Abweichende Eigenschaften der Bio-
masse stellen im Vergleich zur Kohlevergasung zudem mitunter andere Anforderungen an die
technische Umsetzung. Insbesondere bei halmgutartiger Biomasse (Stroh) kann der hohe Ge-
halt an Alkalien die Ascheeigenschaften negativ beeinflussen (Erweichungstemperatur).
Durch Verdampfen kdnnen zusatzlich Ablagerungen an nachfolgenden kalteren Anlagenteilen
entstehen [76]. Ein im Vergleich zu Kohle héherer Chlorgehalt fihrt ggf. zu vermehrter Chlor-
wasserstoff-Bildung und somit zu Korrosion in nachgeschalteten Anlagenteilen wie Rekupera-
toren [76]. Bedingt durch den héheren Sauerstoffgehalt der Biomasse liegen im Produktgas
ggf. auch héhere Gehalte an Kohlenoxiden vor.

Typische Anwendungen der Biomassevergasung liegen derzeit im Bereich der Verstromung
(TRL 9), wobei haufig Festbettvergaser oder Wirbelschichtvergaser eingesetzt werden (vgl.Ta-
belle 2-2). Dartber hinaus sind Anwendungen zur Erzeugung von synthetischem Erdgas und
flissigen Kraftstoffen bekannt, fir letztere wurden auch zweistufige Prozessaufbauten aus Py-
rolyse und Flugstromvergaser erprobt (vgl. Pyrolyse von Biomasse). Die Erzeugung von Was-
serstoff stand bisher nicht im Fokus der technischen Anwendung, Konzepte und einzelne
kleinskalige Versuchsanlagen sind aber bekannt (TRL 4 - 5).

Zur technischen Umsetzung der Wasserstofferzeugung ist eine weitere Aufbereitung des Ver-
gasungsgases notig, da dieses in Abhangigkeit des gewahlten Vergasungsverfahrens und des
eingesetzten Brennstoffs neben Wasserstoff in variierenden Anteilen weitere Permanentgase,
wie CO,, Kohlenstoffmonoxid, Methan und Stickstoff, Wasserdampf, Teere, Schwefelverbin-
dungen (Schwefelwasserstoff), Stickstoffverbindungen (Ammoniak), Halogene und Alkalien
enthalt. [77] Nach der Entstaubung der Gase, z.B. durch Zyklone oder Filter ist die Abtrennung
von Ammoniak, Schwefelwasserstoff und Halogenverbindungen erforderlich, beispielsweise
in Waschern oder auch adsorptiv. Bei den Teeren besteht grundsatzlich die Mdglichkeit der
Abtrennung (Kondensation/Adsorption) oder der Umsetzung durch thermische oder chemi-
sche Prozesse. Durch die Umsetzung der Teere kdnnen sowohl Abfélle vermieden werden als
auch héhere Wasserstoffausbeuten erreicht werden, da die Teere und teilweise auch enthal-
tenes Methan in Synthesegas Uberfuhrt werden. Das im Vergasungsgas enthaltene Kohlen-
stoffmonoxid kann in der Wassergas-Shiftreaktion mit Wasserdampf zu CO, und Wasserstoff
umgesetzt werden, sodass die H>-Ausbeute zunimmt. Die verbleibenden Gasbestandteile sind
abschlie3end abzutrennen, z.B. durch Druckwechseladsorption.

DVGW-Forschungsbericht G 201824 | 31



Tabelle 2-2: Verfahren zur Biomassevergasung und realisierte AnlagengréBe (Auswahl) nach

[77-85]
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Pyrolyse von Biomasse

Bei der Pyrolyse werden die organischen Bestandteile der Biomasse unter Ausschluss von
Luft bzw. Sauerstoff thermisch zersetzt. Dabei entstehen hauptsachlich feste und fllissige aber
auch gasférmige Produkte, deren Verteilung und Zusammensetzung von der eingesetzten Bi-
omasse und von den Prozessparametern abhangt. Wichtige EinflussgréRen sind die Prozess-
temperatur, die Verweilzeit und die Aufheizgeschwindigkeit. In Kombination mit anderen Ver-
fahren, z.B. mit der Vergasung oder der Reformierung, bietet die Pyrolyse eine geeignete Vor-
stufe zur Wasserstoffherstellung (siehe Abbildung 2-21).

Wasserdampf
Pyrol d -6l - H
yrolysegas und -0 N o > Produkt 2
I aufbereitung
Biomasse Pyrolyse Restgas
I » Verfeuerung Warme
Pyrolysekoks

Abbildung 2-21 Pyrolyse von Biomasse beispielhaft in Kombination mit einer Reformierung

Hohe Verweilzeiten und niedrige Aufheizraten (langsame Pyrolyse) bei Temperaturen bis
500 °C flhren zu hohen Anteilen an festen Produkten und Teeren [86], beispielsweise bei der
Verkohlung zur Herstellung von Holzkohle.

Zur Erzeugung flussiger Produkte sind hingegen kurze Verweilzeiten vorteilhaft. Bei der soge-
nannten Flashpyrolyse wird die Biomasse daher mit hohen Aufheizraten (>1000 K/min) auf
Temperaturen von 450 °C bis 500 °C erhitzt und mit Verweilzeiten <1 s umgesetzt. [86] Um
diese Bedingungen zu erreichen, werden haufig Wirbelschicht-Reaktoren verwendet, die typi-
scherweise taglich bis zu 60 t (zirkulierende Wirbelschicht) bzw. bis zu 200 t (stationare Wir-
belschicht) Biomasse umsetzen. [86] Dabei entstehen (iberwiegend fliissige Produkte (Ole)
und nur in geringem Umfang Wasserstoff.

Als Alternative zu Wirbelschichtreaktoren sind z.B. auch Doppelschnecken-Reaktoren be-
kannt, bei denen die aufbereitete Biomasse in einem Doppelschneckenmischreaktor umge-
setzt wird. Zur Erwarmung und Bereitstellung der bendtigten Reaktionswarme wird die Bio-
masse mit heilem Sand vermischt. Auch hier entstehen bis zu 70 % flissige Produkte. [86]
Bedingt durch die hohen Anteile an festen oder flissigen Pyrolyseprodukten ist die Ausbeute
an gasformigen Produkten und insbesondere Wasserstoff gering. Um die Gasausbeute zu
steigern, kann die Prozesstemperatur auf 1.000 °C bis 3.000 °C erhéht werden. [87] Zur Ein-
haltung der kurzen Verweilzeiten <1 s sind jedoch sehr hohe Aufheizgeschwindigkeiten not-
wendig.

Insgesamt ist die Pyrolyse somit angesichts der geringen Ausbeuten nur eingeschrankt zur
Wasserstoffbereitstellung geeignet. Erprobt sind jedoch Kombinationen mit anderen Verfah-
ren, z.B. der Vergasung oder der Reformierung (TRL 4-5). Als Vorstufe der Vergasung bietet
die Pyrolyse die Moglichkeit, einerseits die Ausgangsstoffe der Vergasung zu homogenisieren
und andererseits die Energiedichte zu erhéhen. So wird im biolig-Prozess die Biomasse, vor
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allem Stroh, in einem Doppelschneckenreaktor pyrolysiert. Der dabei entstehende staubfér-
mige Pyrolysekoks wird mit den Kondensaten zu einer lager- und transportfahigen Suspen-
sion, genannt Biosyncrude, aufbereitet, die in einem Flugstromvergaser zu Synthesegas un-
gesetzt wird. [81, 88] Die im Vergleich zur eingesetzten Biomasse hohe Energiedichte des
Biosyncrudes ermdglicht auch einen effizienten Transport, sodass die Synthesegaserzeugung
und -nutzung in einer zentralen Grof3anlage ermdglicht wird.

Auch im Carbo-V-Prozess wird die Biomasse (Holz) zunachst durch Pyrolyse bei 400 °C bis
500 °C aufbereitet, bevor sie in einem Flugstromvergaser zu Synthesegas umgesetzt wird.
Dieses Synthesegas besteht zu je 35 bis 40 Vol.-% aus Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid
sowie COg, Stickstoff und Methan. [84, 89] Neben der geplanten und im Pilotmal3stab umge-
setzten Nutzung des erzeugten Synthesegases zur Kraftstoffsynthese wurden auch Konzepte
zur Wasserstofferzeugung erstellt. Darin wird das Synthesegas einem Shift-Reaktor zugefiihrt,
in dem das enthaltene Kohlenstoffmonoxid entsprechend der Wassergas-Shiftreaktion (siehe
Gl. (2.3)) mit Wasserdampf zu CO, und Wasserstoff umgesetzt wird. Der Wasserstoffgehalt
steigt dadurch auf ca. 75 Vol.-%. [89] In einer nachgeschalteten Druckwechseladsorption kann
der Wasserstoffgehalt auf 99,999 Vol.-% und damit industriellen Standard erhdoht werden. Ge-
malf Konzept war so die Erzeugung von bis zu 3 t Wasserstoff stiindlich vorgesehen, wozu 32
t/h Biomasse erforderlich sind. [89] Die geschatzten Kosten belaufen sich auf 2 bis 3 Euro/kg
Wasserstoff. [89] Aufgrund der Insolvenz des Entwicklers (Choren) in 2011 erfolgte allerdings
keine technische Umsetzung.

Mit dem ,blauen Turm® in Herten besteht auch eine Beispielanwendung flr die Kombination
der Pyrolyse mit der Reformierung. Die Biomasse, bevorzugt Griinschnitt, wird dabei bei
600 °C pyrolyisert und zu 80% in Pyrolysegas und -6l tberfihrt. Beide Fraktionen werden gas-
formig in einen Reformer geleitet, in dem sie bei 950 °C zu Synthesegas mit einem Wasser-
stoffanteil von ca. 50 Vol.-% umgesetzt werden. [90] Nach weiterer Aufbereitung steht Was-
serstoff zur Verfigung. Der als Nebenprodukt anfallende Koks wird verbrannt und zur Warme-
bereitstellung genutzt. Mit dem Abgas werden Warmetragerkugeln erwarmt, die durch den
Reformer und den Pyrolysereaktor geleitet werden. Nach einer Pilotanlage, die bis 2006 in
Herten betrieben wurde, wurde ein Nachfolgeprojekt begonnen, das 2011 wegen der Insolvenz
es Hauptinvestors der Solar Millennium AG gestoppt wurde [91]. Diese Anlage war bei einer
Eingangsleistung von 13 MW fir die Erzeugung von Strom und 150 m3*h Wasserstoff projek-
tiert. [90] Inzwischen wird durch die Concord Blue Engineering GmbH eine Inbetriebnahme
der Anlage angestrebt, im Fokus steht allerdings nur die Stromerzeugung. [92]
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Fermentation von Biomasse

Biogasreformierung

Die Verwendung von Biogas als Edukt der Dampfreformierung ermdglicht die bedarfsorien-
tierte Herstellung von COz-armem Wasserstoff. Dabei sind prinzipiell zwei mogliche Prozess-
pfade zu unterscheiden. So kann das Biogas einerseits zu Biomethan aufbereitet und direkt
oder nach Transport Uber das Erdgasnetz in konventionellen Dampfreformern zu Wasserstoff
umgesetzt werden. Die notwendige Aufbereitungstechnik ist durch vielfache Anwendung im
Zusammenhang mit der Einspeisung von Biomethan in das Erdgasnetz verfligbar (TRL 9), die
Anwendung geht allerdings mit zusatzlichem Aufwand und Kosten einher.

Alternativ kann das Biogas auch direkt als Edukt eingesetzt werden. Das zugefiihrte CO; be-
einflusst allerdings den Prozess, z.B. durch veranderte Warmekapazitatsstrome, Verschiebun-
gen des thermodynamischen Gleichgewichts und geringere Wasserstoffgehalte im Reformat
vor der Wasserstoffaufbereitung. Eine Weiterentwicklung der klassischen Dampfreformierung
ist somit nétig. Zusatzlich enthalt Biogas neben Schwefelverbindungen weitere Spurenkompo-
nenten, die als Katalysatorgift wirken kdnnen und daher vor der Nutzung abgetrennt werden
mussen, z. B. Siliziumverbindungen. Technische Losungen zur Dampfreformierung von Bio-
gas wurden beispielsweise in Verbindung mit Brennstoffzellenanwendungen entwickelt. In der
groldtechnischen Anwendung ist die Biogasreformierung bisher allerdings nicht relevant.

Zweistufiger Biomasseabbau

Die fermentative Umsetzung von Biomasse unter Luftabschluss ist ein etablierter Prozess zur
Erzeugung von Biogas. Wie Abbildung 2-22 zeigt, erfolgt der Abbau der Biomasse dabei im
Wesentlichen in vier Prozessschritten.

| H, + CO, CH, + CO,
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Abbildung 2-22: Phasen der Biogaserzeugung und Einteilung in einen zweistufigen Prozess
nach [93]

In der Hydrolyse werden die komplexen und langkettigen Molekile und organischen Verbin-
dungen in einfachere organische Verbindungen abgebaut. In der Acidogenese werden die
Produkte der Hydrolyse unter Abspaltung von H> und CO; in organische Sauren wie z.B. Fett-
sauren und Alkohole umgesetzt. In der haufig parallel ablaufenden Acetogenese werden die
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organischen Sauren und Alkohole zu flliichtigen Fettsduren, beispielsweise Essigsaure umge-
wandelt. Die Methanbildung kann dann aus den kurzkettigen Sauren oder aber aus den gas-
férmigen Produkten der Acidogenese und Acetogenese, CO; und H- erfolgen. In Biogasreak-
toren nach dem Stand der Technik setzen die methanogenen Mikroorganismen den gebildeten
Wasserstoff mit CO, zu Methan um, sodass im erzeugten Biogas keine relevanten Wasser-
stoffanteile vorliegen. [94]

Um Wasserstoff zu erzeugen, ist daher die Unterdriickung der Methanbildung aus Wasserstoff
erforderlich. Dies kann durch Aufteilung des Prozesses in zwei Stufen erreicht werden. In der
ersten Stufe (Wasserstoffstufe bzw. hydrogenic fermenter) laufen die Schritte bis zur Aceto-
genese ab. Das Anwachsen methanbildender Kulturen wird dort durch erhéhte Temperaturen
und einen pH-Wert im sauren Bereich verhindert. Gebildeter Wasserstoff und CO, werden
gasférmig abgefuhrt, wahrend die Flissigphase in die Methanstufe geleitet wird. Dort wird die
in der Acetogenese gebildete Essigsaure zu Methan und CO; verstoffwechselt (vgl. Abbildung
2-22). [93, 95, 96]

Da mit der zweistufigen Ausflihrung der Biogasanlage auch Vorteile bzgl. Gasertrag, Flexibili-
tat und maoglichen Einsatzstoffen erreicht werden kénnen, wurden bereits mehrere Verfahren
entwickelt, die Uber eine separate Hydrolysestufe verfiigen. Beispielhaft sind das Gicon-Ver-
fahren [97], das Rottaler-Modell [98] und das PROKOSYS-Verfahren [99] zu nennen.

DarUber hinaus werden auch Entwicklungsarbeiten zur Erzeugung von Wasserstoff bzw. was-
serstoffhaltigen Gasen durchgefiihrt. So wird beispielsweise an der FH Muinster die Wasser-
stoffproduktion aus Gille oder Abwasser untersucht [100]. Auch aus den Offenlegungsschrif-
ten DE102007063090A1 und DE102008013456A1 sind Ansatze bekannt, in denen aus Pflan-
zensaften bzw. Zuckerriben und Rapspresskuchen wasserstoffhaltige Gase fiir Brennstoffzel-
lenanwendungen erzeugt werden sollen. Weiterhin halt die DVGW-Forschungsstelle mit der
Universitat Hohenheim ein Patent, um einspeisefahiges Biomethan Uber einen zweistufigen
Prozess zu erzeugen. Als Nebenprodukt fallt auch hier in der Hydrolysestufe ein wasserstoff-
reiches Gas (yn2 ~ 50 Vol.-%) an [101, 102]. Dieses Verfahren wird momentan in einem Fol-
geprojekt demonstriert (ProBioLNG, Fkz.: 03SF0578). Trotz diverser F&E-Aktivitaten und gro-
Rer Potenziale ist bisher jedoch keine Anwendung im technischen Malstab bekannt.

Dunkle Fermentation

Bei der dunklen Fermentation werden anaerobe Bakterien eingesetzt, um kohlenstoffhaltige
Substanzen wie Gulle oder Abwasser in Wasserstoff umzuwandeln (siehe Abbildung 2-23).
Neben Wasserstoff entstehen zusatzlich CO, und Garprodukte aus organischen Sauren. Die
Prozessflhrung unter anaeroben, dunklen Bedingungen ist der der Biogasproduktion &hnlich.
Der Unterschied liegt darin, dass bei der dunklen Fermentation ein niedrigerer pH-Wert von
pH = 5 erforderlich ist und héhere Temperaturen von T > 60 °C. AulRerdem werden durch eine
thermische Vorbehandlung des Impfschlamms die methanbildenden Bakterien weitgehend ab-
getotet. Die Wasserstoffbildner Gberleben diese Vorbehandlung. Um auch die Nebenprodukte
nutzen zu kénnen wird untersucht, das Garprodukt energetisch zu verwerten um Methan zu
bilden oder Essig-, Propion- oder Butansaure zu gewinnen. [103]
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Abbildung 2-23 FlieBbild zum Prozess der dunklen Fermentation

Fur experimentelle Arbeiten wird haufig Glucose als Einsatzstoff verwendet. Die Ausbeuten
sind hierbei mit 77 g Hz2/kg Glucose noch relativ niedrig. Unter Einsatz von anderen Substan-
zen wie Oliven konnten héhere Ausbeuten von 640 g H./t Oliven erzielt werden. [104] An der
FH Munster wird ebenfalls am Einsatz von Bakterien zur Ho-Produktion in Bio-Reaktoren ge-
forscht. Hier konnten Gasgemische mit einem H.-Gehalt gro3er als 50 Vol-% erzeugt werden.
[103] Der energetische Wirkungsgrad der dunklen Fermentation liegt bei ca. 10 %. Dieser
koénnte durch eine Verbesserung der Vorbehandlung der Einsatzstoffe erhdht werden. Die Ha-
Produktionskosten werden auf ca. 2,17 €/ kg Hz geschatzt. Da nachgewiesen werden konnte,
dass der Prozess im Labormafstab funktioniert, liegt das TRL-Level bei TRL 4. [104]

Hydrothermale Vergasung

Der Prozess der Hydrothermalen Vergasung umfasst die Zersetzung von feuchter Biomasse
(z.B. Klarschlamm, Biertreber) in Uberkritischem Wasser zu Wasserstoff (H2), Kohlenstoffdi-
oxid (CO.), Methan (CH.) und zu geringem Anteil Kohlenstoffmonoxid (CO) [105]. Wahrend
bei der herkdommlichen Vergasung von Biomasse zusatzlich zu den Gasen Kohle, Teere und
andere Intermediate entstehen, wird bei der hydrothermalen Vergasung als Produkt ein reines
Gas ohne Teere erzielt [106] (siehe Abbildung 2-24). Ein weiterer Vorteil ist, dass die feuchte
Biomasse nicht getrocknet werden muss und der Wirkungsgrad durch die Feuchtigkeit der
Biomasse kaum beeinflusst wird. Aufgrund der hohen Ld&slichkeit von CO, in Wasser unter
Druck, kann das CO» mit geringem Aufwand vom Synthesegas abgetrennt werden [105]. Das
Uberkritische Wasser (T > T, mit T, = 274,29 °C und p > pc mit p. = 220,89 bar) dient gleich-
zeitig als Reaktionsmedium und Ldsemittel. Es ermdglicht eine schnelle Hydrolyse der Bio-
masse und hohe Ld&slichkeit von Intermediaten. Salze sind in Gberkritischem Wasser nicht 10s-
lich, wodurch die Rickgewinnung wertvoller Stoffe moglich ist [106].

feuchte Biomasse H,
—_— Phasen- H2/CO2- E—
Wasser Reaktor > > CO2
. trennung Abtrennung | — 222,

lWasser

Abbildung 2-24 Schematisches FlieBbild der Hydrothermalen Vergasung

Eine grole Herausforderung stellt die Korrosion der Reaktorwand dar, wodurch die Wahl eines
langlebigen Werkstoffes noch weitgehend ungeklart ist. AulRerdem liegt ein gro3er Warmedarf
vor. Somit ist die Machbarkeit des Prozesses stark von der Effizienz des Warmetauschers und
dessen Investitionskosten abhangig. Die Erhitzung der Biomasse im Warmetauscher kann zu
,fouling“ also der Anlagerung von Biomasse und ,plugging“, dem Verblocken durch angela-
gerte Biomasse flhren. Zusatzlich hat die Abtrennung von CO- einen hohen Wasserverbrauch
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bei hohem Druck, was die Gesamtkosten in die Hohe treiben und die Energieeffizienz mindern
kann. [106]

Die Pilotanlage VERENA (,Versuchsanlage zur energetischen Nutzung agrarwirtschaftlicher
Soffe) ist die weltweit erste kontinuierlich betriebene Anlage fiir den Prozess der Biomasse-
vergasung in Uberkritischem Wasser (TRL 4) [107]. Der Gesamtdurchsatz der Anlage betragt
100 kg/h und die Anlage wurde tber 1000 h betrieben. Es konnten unter anderem hohe Was-
serstoffausbeuten (=2 90 %) und gute thermische Wirkungsgrade (ca. 80 %) erzielt werden.
Eine Herausforderung ist die Vermeidung von Salzniederschlédgen und Korrosion. Weitere ex-
perimentelle Arbeiten konzentrieren sich auf die Eduktvorbereitung, die Optimierung der CO-
und H> Abtrennung und die Verbesserung des Prozessschemas fir stark salzhaltige Edukte.
[108]

2.2.3 Wasserspaltung

Meerwasserelektrolyse

Die bisher vorgestellten Elektrolyseverfahren benoétigen hochreines Suflwasser als Einsatz-
stoff. Der hohe Bedarf an StiBwasser kann fur Windparks auf dem Meer oder fir PV-Anlagen
in siRwassersarmen, trockenen Wistenregionen ein Problem darstellen. Fur solche Regionen
ist der Einsatz von Meerwasser im Elektrolyseur ein groRRer Vorteil (siehe Abbildung 2-25).
Untersuchungen zur Meerwasserelektrolyse wurden bereits in den 80er Jahren durchgefihrt
[109]. Aktuell forschen Wissenschaftler an der TU Berlin an geeigneten Katalysatorsystemen
fur die Wasserstoffelektrolyse aus Meerwasser [15], [16].

O2
Meerwasser
—p |Meerwasser- H2
Strom
> elektrolyse

Abbildung 2-25 Ein- und Ausgangsstrome bei der Meerwasserelektrolyse

Hierbei wurde in den letzten Jahren grof3e Fortschritte erzielt und die Machbarkeit konnte unter
vereinfachten Bedingungen im Labormalstab gezeigt werden (TRL 3). Problematisch bei der
Meerwasserelektrolyse ist, dass Meerwasser elektrochemisch aktive Anionen enthalt. Die
durchschnittliche Salzkonzentration von Meerwasser betragt ca. 3,5 Ma-% bei einem pH-Wert
von ca. 8) Diese lonen stehen in Konkurrenz zur Wasserspaltung und beeintrachtigen die
Funktion der Membran.

Bei der Elektrolyse wird zwischen der Sauerstoffproduktion an der Anode (engl.: OER, oxygen
evolution reaction) (vgl. Gl. (2.13)) und der Wasserstoffproduktion an der Kathode (engl.: HER,
hydrogen evolution reaction) unterschieden. Bei der Meerwasserelektrolyse stellt vor allem die
OER an der Anode eine Herausforderung dar, da Reaktionen mit Chlor in Konkurrenz stehen:
Bei niedrigem pH-Wert findet die unerwiinschte Oxidation von Chlorid statt (engl.: CIER, chlo-
rine evolution reacation) (vgl. Gl. (2.14), bei hohem pH-Wert konkurriert die Bildung von Hy-
pochlorid (OCI).

38 | DVGW-Forschungsprojekt G 201824



2 H,0 > O+4H +4e (2.13)
2Cr > Ch+2e (2.14)

Um die beiden unerwinschten Reaktionen zu vermeiden und eine 100 %-ige O2-Produktion
zu gewabhrleisten, sind hochleistungsfahige OER-selektive Katalysatoren fiir die Anode Ge-
genstand aktueller Forschungsvorhaben. Ein vielversprechender Kandidat stellt der Katalysa-
tor NiFe-LDH (engl. fur: NiFeOxHy layered double hydroxide) dar. [16] Aulierdem begrenzen
die Chlorreaktionen die Zellspannung. Das Anodenpotenzial muss < 1,72 V betragen bei einen
pH-Wert von > 7,5. Dies fiihrt zu niedrigen Stromdichten von ca. 200 mA/cm?. Um die Ein-
schrankung der Zellspannung zu umgehen und héhere Stromdichten zu erzielen, wird an
Elektrolyseuren mit asymmetrischen Feed-Zusammensetzungen geforscht. D.h. beispiels-
weise wird auf der Kathodenseite eine KOH-Elektrolytlésung zugegeben und auf der Anoden-
seite das Meerwasser. Dabei konnten bereits hohe Selektivitaten bei Zellspannungen von 4 V
erzielt werden. [16] Weitere Herausforderungen der Meerwasserelektrolyse stellen die Lang-
zeitstabilitdt und insbesondere das Finden von geeigneten Membranmaterialien dar. [16]

Thermochemische Kreisprozesse

Schwefel-lod-Prozess

Fur die fur Herstellung von Wasserstoff kann die Prozesswarme oder die Elektrizitat von Kern-
kraftwerken genutzt werden. Die Nutzung von Prozesswarme ist nur durch Hochtemperatur-
reaktoren (HTR) sinnvoll, da hier eine ausreichend hohe Austrittstemperatur des Kiihlgases
(Helium) von bis zu 950 °C vorliegt. [110] Aufgrund des Ausstiegs aus der Kernenergie hat die
Nutzung der Abwarme eines HTR flir Deutschland jedoch keine Relevanz mehr. Der HTR oder
VHTR (very high temperature reactor) ist ein Reaktor der IV. Generation, welcher besonders
hohe Anforderungen an Nachhaltigkeit und Sicherheit erfillen soll. Als Kernmaterial werden
mit Graphit und Keramik ummantelte Uranklgelchen verwendet (Kugelhaufenreaktor). Die Be-
schichtung ist temperaturbestandig und verhindert, dass Kernbrennstoff in den Reaktorraum
austritt. [111] Der Kugelhaufenreaktor wird jedoch kritisch betrachtet. Als Risiken werden Ero-
sion der Beschichtung und kontaminierter Staub genannt, welcher im Falle einer Stérung in
die Umwelt gelangen kdnnte. Mit entsprechenden Sicherheitsmallnahmen kann das Risiko
der Kontamination reduziert werden. [112]

Ein konkretes Beispiel ist die Nutzung der Prozesswarme zur Wasserstoffherstellung im
Schwefel-lod-Prozess. Der Prozess kann in drei Teilreaktionen unterteilt werden [113] (siehe
Abbildung 2-26):
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Abbildung 2-26 Schematische Darstellung des Schwefel-lod-Prozesses

e Bunsenreaktion: Bei der Bunsen-Reaktion reagieren Schwefeldioxid und lod mit Was-
ser zu Schwefelsaure (H2SO4) und Wasserstoffiodid (HI) (GIl. (2.15)). Anschlielsend
werden die Reaktionsprodukte in einen HSOs-reichen und einen Hi-reichen Strom se-
pariert.

SO, + I, +2H0 > H.SO,4 + 2 HI (2.15)

o Zersetzung (1): Der H,SO4-reiche Strom wird aufkonzentriert und unter einer Warme-
zufuhr von ca. 900 °C zersetzt (Gleichung (2.16). Fur diesen Zersetzungsvorgang kann
die nukleare Abwarme genutzt werden. Die Zersetzungsprodukte H,O und Schwefel-
dioxid (SO3) und die restliche Schwefelsdure gehen als Edukte zurlck in die Bunsen-
Reaktion (Schwefelkreislauf).

H,SO,4 > H.O + SO, + 0,5 (o} (2.16)

e Zersetzung (2): Hier entsteht der Wasserstoff. Der Hl-reiche Strom wird aufkonzentriert
und bei 450-500 °C ebenfalls thermisch zersetzt (Gleichung (2.17). Das Produkt H-
wird abgezogen und | geht als Edukt in die Bunsen-Reaktion ein (lod-Kreislauf).

2 HI > Ha + 1 (2.17)

Der Schwefel-lod-Prozess wurde unter Nutzung von nuklearer Abwarme in Japan bereits eine
Woche im kontinuierlichen Betrieb erfolgreich demonstriert. Die Reaktion findet in mehreren
Glas/Quarz-Reaktoren statt und kann 30 I/h (NTP) Wasserstoff produzieren. Im nachsten
Schritt soll in einem 1000-mal gréfieren Reaktor eine Ausbeute von 30 m3h (NTP) Wasserstoff
produziert werden. Die Laboranlage erreichte einen thermischen Wirkungsgrad von 34,3%
wobei mit Verbesserung der Materialien ein Wirkungsgrad von bis zu 40 % zu erwarten ist
[113]. Die japanische Atombehdrde (JAEA) schreibt, dass eine Realisierung 2020/2030 ge-
plant sei.

Eisenmischoxid-Prozess

Der Eisenmischoxid-Prozess ist ein thermochemischer Kreisprozess, bei welchem Wasser in
seine Komponenten Wasserstoff und Sauerstoff gespalten wird. Es handelt es sich um einen
zweistufigen Prozess. Dabei wird ein Metalloxid nach folgendem Prinzip zyklisch oxidiert und
reduziert [110] (siehe Abbildung 2-27):
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Abbildung 2-27 Schematische Darstellung der zwei Stufen des Eisenmischoxid-Prozesses

o Stufe 1: Wasserdampf stromt in einen mit reduziertem Metalloxid beschichteten Reak-
tor. Das reduzierte Metalloxid nimmt den Sauerstoff des Wassers auf und wird so oxi-
diert. Der Sauerstoff bleibt im Reaktor und der Wasserstoff stromt heraus. Dieser Pro-
zess lauft bei 800 - 1000 °C ab. Die hohen Temperaturen werden erreicht, indem meh-
rere Spiegel Sonnenlicht auf den Reaktor konzentrieren.

e Stufe 2: Durch Anderung der Spiegeleinstellung wird die Sonneneinstrahlung starker
konzentriert und das Material heizt sich weiter auf 1400 °C auf. Die erhéhten Tempe-
raturen fihren zur Reduktion des Metalloxids und Sauerstoffmolekiile werden freige-
setzt. Nun beginnt der Prozess wieder von vorne.

Im Rahmen des Projektes HYDROSOL-PLANT der Solarforschung des DLR, wurden in Zu-
sammenarbeit mit weiteren europaischen Partnern drei Reaktoren entwickelt, die in Summe
uber eine thermische Kapazitat von 750 kW verfugen. Zur Erhitzung der Reaktoren auf
1400 °C, zentrieren mehrere Spiegel das Sonnenlicht im Wechsel auf die drei Reaktoren, die
sich auf der ,Plataforma Solar® in Almeria befinden. [114] Fir die Reaktoren werden kerami-
sche Wabenstrukturen eingesetzt, die mit den Metalloxiden Nickel-Ferrit und Ceroxid be-
schichtet sind. Diese Technologie wurde aus den Vorgangerprojekte HYDROSOL | und I
Ubernommen, in welchen die Machbarkeit der zyklischen Wasserstoffproduktion mit einer
100 kW (thermisch) Anlage gezeigt wurde. [115] Ziel des HYDROSOL-PLANT Projektes war
es, Uber eine bessere Warmertckgewinnung einen héheren Wirkungsgrad zu erzeugen und
die Lebensdauer des Reaktors zu erhdhen. Mit der Anlage konnte 1 kg Wasserstoff pro Woche
produziert werden und mit einer industriellen Anwendung wird in zehn Jahren gerechnet
(TRL5). [116]

Photokatalytische Wasserspaltung

Der Grundgedanke bei der photokatalytischen Wasserspaltung ist Solarstrahlung zu nutzen,
um in Anwesenheit eines Halbleiters, Wasser direkt in seine Bestandteile Wasserstoff und
Sauerstoff zu spalten. Der Halbleiter nimmt dabei die Photonen des Lichts auf, wodurch Elekt-
ronen aus dem Valenzband heraus ins Leitungsband angeregt werden. Durch die entstande-
nen Elektronen-Loch-Paare werden die Wasserstoffentwicklungsreaktion (engl. Hydrogen
Evolution Reaction, HER) und die Sauerstoffentwicklungsreaktion (engl. Oxygen Evolution
Reaction, OER) induziert (siehe Abbildung 2-28). [117] Die Gesamtreaktion verlauft nach Glei-
chung (2.18). Als geeignete Materialien kommen Halbleiter in Frage, bei welchen die Bandli-
cke ausreichend grof} ist, damit die Energie der Elektronen-Loch-Paare die Bindungsenergie

DVGW-Forschungsbericht G 201824 | 41



des Wassermolekils Ubersteigt. [118], [119] Das bisher am haufigsten untersuchte System ist
der Halbleiter Titandioxid (TiOz).
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Abbildung 2-28 Skizze zur Funktionsweise der photokatalytischen Wasserspaltung

H,O + 2 hv > % Oz + Ha (2.18)

Im Gegensatz zur Elektrolyse hat die photokatalytische Wasserspaltung zum Vorteil, dass kein
Strom bendtigt wird. Die Machbarkeit des Prozesses wurde unter idealisierten Bedingungen
gezeigt (TRL 2), dabei konnte ein Wirkungsgrad von 19 % erzielt werden [120]. Aktuelle For-
schungsarbeiten widmen sich der Weiterentwicklung geeigneter katalytischer Materialien [117,
120, 121] und dem Trennungsmechaniusmus von Sauerstoff und Wasserstoff wahrend der
Dissoziation des Wassers [122]. Weitere Herausforderungen sind die schnelle Abtrennung von
Sauerstoff und Wasserstoff zur Vermeidung einer Rickreaktion und unerwinschte Reaktionen
zwischen Wasser und Katalysator.

Photobiologische Wasserspaltung

Die Wasserstofferzeugung mittels photobiologischer Wasserspaltung ist eine Technologie, die
noch am Anfang ihrer Entwicklung steht (TRL 1-2). Dabei wird die Fahigkeit von Grinalgen
und Cyanobakterien (Ubergeordneter Begriff: Mikroalgen) genutzt, unter Einwirkung von Son-
nenlicht aus Wasser Wasserstoff zu produzieren (siehe Abbildung 2-29). [123] Voraussetzun-
gen hierfur sind, den Prozess unter Luftabschluss durchzuflihren und den Nahrstoff Schwefel
zu entziehen. Diese Malinhahmen bewirken, dass die photosynthetische Sauerstoffproduktion
reduziert wird und die Zellatmung den verbleibenden Sauerstoff sofort verbraucht. Die Zelle-
kultur geht in einen anaeroben Zustand Uber und es bilden sich fur die Wasserstoffproduktion
notwendigen Enzyme, die sogenannten Hydrogenasen. [124]

42 | DVGW-Forschungsprojekt G 201824



Sonneneinstrahlung hv ) .
Bioreaktor mit Algen o. H>

Wasser Cyanobakterien
—_—

Abbildung 2-29 Ein- und Ausgangsstrome eines Bioreaktors zur photobiologischen Wasserstoff-
gewinnung

Eine technische Umsetzung des Vorgangs findet in Photobioreaktoren unter anaeroben Be-
dingungen bei Umgebungsdruck und -temperatur statt. Der Photobioreaktor muss ein hohes
Oberflachen/Volumen-Verhaltnis haben und darf eine Tiefe von 2,6 cm nicht Uberschreiten,
damit die Mikroalgen gleichmaRig mit Licht versorgt werden kénnen. Auferdem muss die Sta-
bilitdt der Kultivierungsbedingungen sichergestellt sein, um ein Upscaling zu erméglichen.
[123]

Forschungsreaktoren befinden sich an der Ruhr Universitat Bochum (Lehrstuhl fir Biochemie
der Pflanzen) und am Karlsruher Institut fir Technologie (Institut flr Bio- und Lebensmittel-
technik - Bioverfahrenstechnik). Probleme stellen die hohen Kosten der Photobioreaktoren und
die hohen Energieeintrage dar. Die Kosten der Hz-Produktion werden auf ca.2,4 - 2,5 €/kg H»
geschatzt [104]. Um einer 6konomischen Algenkultivierung naher zu kommen, bedarf es einer
Optimierung von Prozessfiihrung und Photobioreaktoren. Zusatzlich muss flr eine technische
Anwendung die Effizienz der Wasserstoffproduktion durch genetische Veranderung der En-
zyme im Vergleich zum natirlichen Prozess um das 10- bis 100- fache steigen [125].
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2.3 Zusammenfassung der Verfahren

Die Literaturrecherche zeigt, dass nur wenige alternative Verfahren zur Wasserstofferzeugung
einen hohen Technologiereifegrad aufweisen. Der geringste Technologiereifegrad ist bei pho-
tokatalytischer und photobiologischer Wasserspaltung zu verzeichnen. Dem hingegen sind die
Wasserelektrolyse, die Erzeugung von blauem Wasserstoff und die Wasserstofferzeugung
aus Biomasse weiter fortgeschritten. Fir einen zusammenfassenden Uberblick sowohl der
kommerziell verfigbaren als auch der alternativen Verfahren zur Wasserstoffherstellung die-
nen Tabelle 2-3, Tabelle 2-4 und Tabelle 2-5.

Tabelle 2-3 Uberblick der kommerziell verfiigbaren Verfahren zur Wasserstofferzeugung

Wasserstofferzeugung aus fossilen Rohstoffen

Verfahren TRL

Dampfreformierung

Autotherme Reformierung

Trockene Reformierung

Kohlevergasung

O ©| ©| © ©

Partielle Oxidation von Erdol

Tabelle 2-4 Uberblick der Verfahren zur Wasserelektrolyse

Wasserelektrolyse

Verfahren TRL
Alkalische Elektrolyse (AEL) 9

Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (PEM) 9

Hochtemperatur-Elektrolyse (HT-Elektrolyse) 7
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Tabelle 2-5: Uberblick der alternativen Verfahren zur Wasserstofferzeugung mit entsprechen-

dem Technologiereifegrad

Wasserstofferzeugung aus Erdgas mit Kohlenstoffabtrennung und -speicherung

Verfahren TRL
Dampfreformierung mit CCS 9
Erdgaspyrolyse 3-8
Wasserstofferzeugung aus Biomasse

Verfahren TRL

Vergasung von Biomasse

4 - 5: zur Ho-Produktion
9: zur thermischen Verwertung

Pyrolyse von Biomasse

4 - 5: zur Ho-Produktion
8: zur thermischen Verwertung

Biogasreformierung

9

Zweistufiger Biomasseabbau 6
Dunkle Fermentation 4
Hydrothermale Vergasung 4
Wasserspaltung

Verfahren TRL
Meerwasserelektrolyse 3
Thermochemische Kreisprozesse 5
Photokatalytische Wasserspaltung 2
Photobiologische Wasserspaltung 1-2
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3 Analyse von Prozessketten

Fur folgende Prozessketten der Wasserstofferzeugung wurde eine detaillierte techno-6kono-
mische und 6kologische Analyse durchgefiihrt:

o Wasserelektrolyse in der MENA-Region und Hz-Pipeline-Transport nach Deutschland

e Dampfreformierung von Erdgas mit CO2-Abtrennung in Deutschland und Transport so-
wie Speicherung des Kohlenstoffdioxids in Norwegen

e Hy-Erzeugung in Deutschland Uber Erdgaspyrolyse und Speicherung des festen Koh-
lenstoffs

Dabei wurden mit der Wasserelektrolyse und der Dampfreformierung die Herstellungsverfah-
ren mit den hdchsten Technologiereifegraden fir die Erzeugung von griinem bzw. blauen
Wasserstoff gewahlt (siehe Tabelle 2-4, Tabelle 2-5). Obwohl der Technologiereifegrad der
Erdgaspyrolyse aktuell als niedrig einzuordnen ist, ist das Verfahren generell gut geeignet, um
industriell relevante Mengen an Wasserstoff herzustellen. Deshalb wurde auch dieses Verfah-
ren in der techno-6konomischen und 6kologischen Bewertung bericksichtigt. AuRerdem ist
die Speicherung des festen Kohlenstoffs im Vergleich zur CO2-Speicherung technisch deutlich
leichter zu realisieren und wird voraussichtlich in der Gesellschaft mehr Akzeptanz finden.

Fur die Analysen wurden sowohl Literaturdaten verwendet als auch eigene Berechnungen
durchgefuhrt. Ebenso wurden die Prozesse hinsichtlich ReaktorgroRe, moglicher Energieein-
bindung und Wirkungsgrad bewertet sowie Kosten fur die gesamte Prozesskette ermittelt und
optimiert. Neben der technischen Bewertung wurde auch eine 6konomische Analyse durchge-
fuhrt. Die Annahmen der 6konomischen Bewertung sind in Tabelle 3-1 zusammengefasst.

Tabelle 3-1: Annahmen der 6konomischen Bewertung

Elektrolyse (MENA) Dampf- Erdgas-
reformierung | pyrolyse
Erzeugungskapazitat | myh | 157 Mio. (bei max. Son- - 444 54 100.000
neneinstrahlung)
PV-Anlage: 25
Meerwasserentsalzung: 30
Nutzungsdauer a Elektrolyse: 20 20 20
Transportleitung: 50
Verdichter: 25
Kalkulatorischer Zins- |
satz [126] Yo 6,91 6,91 6,91
Jahresvolllaststunden | h/a 2.475 8.000 8.000

Die Jahresvolllaststunden der Elektrolyse ergeben sich aus den Sonnenstunden am Standort
Marokko. Bei der Dampfreformierung sowie der Erdgaspyrolyse sind die Volllaststunden an
Hand grotechnischer Anlagen der chemischen Industrie gewahlt.

Fir die Einordnung der Herstellungsverfahren hinsichtlich der 6kologischen Auswirkungen
wird ein Carbon-Footprint-Assessment durchgeflihrt. Das Ergebnis wird einheitlich und fir eine
gute Vergleichbarkeit in kg CO.-Aquivalenten pro kg Wasserstoff dargestellt. Die Bilanzierung
bertcksichtigt unter anderem die Emissionen, die durch die Férderung und den Transport der
Rohstoffe bedingt sind. Mitberticksichtigt wird auch der Emissionsfaktor des Netzstroms bzw.
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des Energietragers. Der technologiespezifische Carbon-Footprint fir Wasserstoff wird durch
eine Bilanzierung der CO,-Emissionen ermittelt, die aus der Bereitstellung der Einsatzstoffe
mit entsprechenden Vorketten und den Produktionsverfahren selbst entstehen. Beitrage aus
der Herstellung oder Entsorgung der Produktionsanlagen werden nicht mitberiicksichtigt, da
diese Beitrage erfahrungsgemal vernachlassigbar sind [5]. Die Emissionsfaktoren flir das
Carbon-Footprint Assessment sind in Tabelle 3-2 zusammengefasst.

Der Emissionsfaktor des PV- und Wind-Stroms beinhaltet die material- und energiebedingten
Aufwendungen durch die Vorkette (Herstellung der Komponenten) und fremdbezogene
Hilfsenergie. Der direkte Betrieb der PV- und Windkraft-Anlagen ist emissionsfrei. Der Emissi-
onsfaktor fur Wasser aus Meerwasserentsalzungsanlagen basiert auf eigene Berechnungen
(siehe Kapitel 3.1.4).

Tabelle 3-2: Emissionsfaktoren fiir Carbon-Footprint Assessment

Emissionsfaktor Quelle
Strom aus PV 0,05 kg CO2-eq/kWh [127]
Strom aus Windkraft (Onshore) 0,011 kg CO2-eq/kWh [128]
Wasser aus Entsalzung 0,010 kg CO»-eqg/kg (H20) Berechnet
Dt. Strommix 2019 0,401 kg CO2-eq/kWh [129]
Prognostizierter dt. Strommix 2030 | 0,193 kg CO.-eq/kWh [130]
Prognostizierter dt. Strommix 2050 | 0,021 kg CO.-eq/kWh [130]
Erdgas (Importmix) 0,201 kg CO2-eq/kWh [131]

Die Emissionsfaktoren fir den prognostizierten Strommix der Jahre 2030 und 2050 enthalten
die Annahmen, dass die Ausbau- und Primarenergieeinsparungsziele der Erneuerbaren Ener-
gien realisiert werden (80 bzw. 95-% Treibhausgasneutralitat bis 2030 bzw. 2050). Entspre-
chend der Stromnachfrage wurde auch die Gesamterzeugung angepasst [130].

Der Emissionsfaktor flr Erdgas ist als landespezifischer Wert fir Deutschland aus Importstro-
men und Eigenproduktion mit 0,2 kg CO2-eq/kWh angegeben [131]. Der Wert bezieht sich da-
bei auf das Referenzjahr 2016. Zu diesem Zeitpunkt stammte das Erdgas zu Uberwiegenden
Teilen aus Russland, Norwegen und den Niederlanden. Die Verteilung der Erdgasimporte hat
sich zugunsten der Herkunftslander Russland und Norwegen verandert. Dies kann aber auf-
grund der vergleichsweise geringen Abweichungen des Emissionsfaktors der verschiedenen
Erdgasqualitaten vernachlassigt werden.

Die energetischen Bewertung (siehe Kapitel 3.1.3) liefert die Grundlage zur 6kologischen Be-
wertung der gesamten Prozesskette und zeigt, welche Energiemengen in den verschiedenen
Energieformen wie beispielsweise Strom anfallen. Mit Hilfe der Emissionsfaktoren fur Strom
sowie fir die verschiedenen Herstellungspfade des Wasserstoffs [127—131] wird die gesamte
Prozesskette 6kologisch bewertet.
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3.1 Grune H2-Erzeugung uber Wasserelektrolyse in der MENA-Region
und Hx-Pipeline-Transport nach Deutschland

Nach Angaben der Bundesregierung kann der prognostizierte Wasserstoffbedarf bis 2050
nicht allein durch eine inlandische erneuerbare H>-Produktion gedeckt werden, weshalb zu-
kiinftig griner Wasserstoff importiert werden muss [4]. Abbildung 3-1 zeigt die betrachteten
Prozesskette des griinen Wasserstoffs sowie den Import nach Deutschland. Hierbei wird an-
genommen, dass mehrere PEM-Elektrolyseure in der Exportregion modular zu einem Park
zusammengeschaltet werden und insgesamt eine Wasserstoffmenge von 120 TWh/a bzw.
3 Mio t/a produzieren.

Meerwasser Ziel: 120 TWh Hz/a

|

Meerwasser-
entsalzung

Rohrleitungs- H>
_’
transport

Elektrolyse —>

vy

Photovoltaik

T

Sonnenenergie

Abbildung 3-1: Schematische Darstellung der Prozesskette Wasserelektrolyse in Marokko

Fir Deutschland bzw. Europa kommen mehrere Wasserstoff-Exportregionen und -lander in
Frage. In vielen Studien wird neben Norwegen und der Nordseeregion die MENA-Region vor-
geschlagen [132, 133]. Fur die Standortwahl der Elektrolyseanlagen muissen verschiedene
Parameter und Rahmenbedingungen beachtet werden. Diese sind die Verfugbarkeit von giins-
tiger elektrischer Energie, Wasser, die Flachenverfligbarkeit aber auch weitere Faktoren wie
politische Stabilitdt oder vorhandene Fachkrafte.

Die Verfugbarkeit von glinstigem, erneuerbarem Strom durch beispielsweise Photovoltaik
setzt eine hohe Sonneneinstrahlung voraus, welche vor allem in der MENA-Region gegeben
ist. Unter Berlcksichtigung der politisch-6konomischen Bedingungen wie beispielsweise poli-
tische Stabilitat und Beziehungen sowie Facharbeiter kommt u.a. die DENA zu dem Schluss,
dass Marokko, Tunesien und die Tlrkei besonders glinstig griinen Wasserstoff produzieren
koénnten. Dabei entfallt auf Marokko bis 2030 das groRte Potenzial [132]. Da Marokko hinsicht-
lich Entfernung, EE-Erzeugungspotenzialen und verfugbarer Infrastruktur vielversprechend fur
die zukunftige H2>-Versorgung von Deutschland ist, wurde in dieser Studie eine Detailanalyse
am Beispiel dieses Landes durchgefuhrt.

Neben der elektrischen Energie fur die Elektrolyse werden grof3e Mengen an Wasser bendétigt.
Da die SiRwasservorkommen in der MENA-Region knapp sind, wird eine Meerwasserentsal-
zung berucksichtigt. Der letzte Schritt der Prozesskette umfasst den Transport des Wasser-
stoffs aus Marokko nach Deutschland. Prinzipiell kommen hierfur mehrere Mdglichkeiten in
Frage. Der Wasserstofftransport kann komprimiert per Rohrleitung oder verflissigt per Schiff
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erfolgen. Da eine Verflissigung von Wasserstoff sehr energieaufwandig und der Schiffstrans-
port von flissigem Wasserstoff technisch noch nicht ausgereift ist, wird in dieser Prozesskette
der Rohrleitungstransport detailliert betrachtet. Prinzipiell ware auch ein Wasserstofftransport
in Form von Ammoniak oder LOHC (liquid organic hydrogen carrier) mdglich. Diese Transport-
moglichkeiten werden in der 6konomischen Betrachtung den eigenen Berechnungen verglei-
chend gegeniibergestellt.

3.1.1 Beschreibung und technische Bewertung

H2-Herstellung

Meerwasserentsalzung

Das fir die Wasserelektrolyse benétigte Wasser muss Frischwasserqualitat aufweisen. Hierfur
wird das in Marokko zur Verfigung stehende Meerwasser an der Kiste aufbereitet. Die Meer-
wasserentsalzung ist zum Beispiel Uber eine Umkehrosmose maoglich, bei welcher die im Was-
ser geldsten Salze, Nitrate und Schwermetalle von einer semipermeablen Membran zurick-
gehalten werden. Ein Teil des Rlckhalts kann nach einer Aufreinigung wieder ins Meer geleitet
werden. Das Wasser passiert die semipermeable Membran und wird Uber Wasserleitungen
ins Landesinnere zur Elektrolyse transportiert. Bei einem spezifischen Wasserbedarf von
0,001 m® H.O(l))m3 H, [134] werden fir eine Produktion von 120 TWh/a Wasserstoff,
33,9 Mio. m® Wasser pro Jahr bendétigt. Kapazitaten grofler Meerwasserentsalzungsanlagen
liegen bei 4.800 m® H,O/d [135], wodurch 21 Entsalzungsanlagen bendétigt werden.

Strombereitstellung

Viele Studien zeigen, dass an Orten hoher Sonneneinstrahlung bereits heute die Stromgeste-
hungskosten von PV-Anlagen um ca. 50 % geringer als im Vergleich zu Wind (Onshore) sind
[136]. Wiederum 50 % teurer als die Stromgestehungskosten dber Wind (Onshore) sind die
Kosten flr solarthermische Speicher [136]. Deshalb wird der Strom fiir die Wasserstoffherstel-
lung sowie flr die Einspeisung ins Transportnetz in dieser Analyse Uber Photovoltaikanlagen
(PV-Anlagen) zur Verfigung gestellt. Die PV-Anlagen liegen dabei in rdumlicher Nahe zu den
Elektrolyseanlagen.

Generell steht Strom aus PV entsprechend der Sonneneinstrahlung nur fluktuierend zur Ver-
fugung, wie Abbildung 3-2 zeigt. Die zeitlich aufgeldste PV-Leistung flir ein Jahr ergibt sich
aus realen Wetterdaten sowie Annahmen und Wirkungsgrad fur die PV-Flache (Tabelle 3-3).
Um mit Hilfe der Elektrolyse die geforderten 120 TWh Wasserstoff pro Jahr produzieren zu
kénnen, muss die PV-Leistung auf die notwendige Elektrolyseleistung technisch ausgelegt
werden. Generell kann die PEM-Elektrolyse die in Abbildung 3-2 dargestellten Lastwechsel
aufnehmen. Allerdings zeigt die Jahreslastkurve (Ppvsoriert), dass Leistungsspitzen von
100 GW nur sehr wenige Stunden pro Jahr auftreten. Wenn die Elektrolyseleistung (PeLy) ge-
nauso grof} wie die installierte PV-Leistung ist, sind viele Elektrolyseure nur wenige Stunden
pro Jahr in Betrieb. Deshalb ist es wirtschaftlich sinnvoll, die installierte Elektrolyseleistung
niedriger als die PV-Peakleistung zu wahlen, um so die Volllaststunden der Elektrolyse zu
erhohen. Leistungsspitzen werden dann durch Abschalten einzelner Module am PV-Wechsel-
richter begrenzt. Die wirtschaftlich gunstigste Wasserstoffproduktion von 120 TWh/a ergibt
eine installierte PV-Peakleistung von 110,7 GW (siehe Kapitel 3.1.2).
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Abbildung 3-2: Eigene Berechnungen zur fluktuierenden PV-Leistung aus realen Wetterdaten
eines Referenzstandorts mit dhnlicher Sonneneinstrahlung wie Marokko [137] (schwarz: PV-
Leistung, griin: Elektrolyseleistung)

Tabelle 3-3: Wirkungsgrade und Annahmen zur Berechnung der PV-Leistung aus der Sonnen-
einstrahlung

Elektr. Wirkungsgrad PV-Modul npv,e [138] 0,17
Anteil aktive Flache PV-Modul npv,akive Fiache [138] 0,89
Ausrichtung Siden
Neigung der Module 25°
Breitengrad 34°
Bendtigte PV-Flache Apy 852 km?

Wasserelektrolyse

Uber die Wasserelektrolyse kann aus Strom und Wasser hochreiner Wasserstoff hergestellt
werden (siehe Kapitel 2.1.2). Die PEM-Elektrolyse hat im Gegensatz zu den anderen Syste-
men die Vorteile, dass sie flexibel auf Lastwechsel reagiert und der Wasserstoff bei erhéhtem
Druck bereitgestellt werden kann [14]. Diese Vorteile sind besonders im Hinblick auf eine fluk-
tuierende Stromerzeugung und den anschlieBenden rohrleitungsgebundenen Wasser-
stofftransport von Bedeutung, weshalb flir die folgenden Berechnungen eine PEM-Elektrolyse
betrachtet wird. AulRerdem weist die PEM-Elektrolyse ein zuklnftig hohes Kostensenkungs-
potenzial auf [14]. Tabelle 3-4 zeigt die technischen Annahmen, welche in der techno-6kono-
mische Analyse berlcksichtigt werden.

In der vorgesehenen Prozesskette wird angenommen, dass mehrere PEM-Elektrolyseure mo-
dular zu einem Park in der Wuste Marokkos zusammengeschaltet werden. Die Elektrolysean-
lagen produzieren insgesamt eine Wasserstoffmenge von 120 TWh/a, wofur eine installierte
Elektrolyseleistung von 66,4 GW (el) bendtigt wird (siehe Kapitel 3.1.2).
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Tabelle 3-4: Technische Daten zur PEM-Elektrolyse, Stand 2020 [14]

Erzeugte H.-Menge 120 TWh/a

Installierte Elektrolyseleistung 66,4 GW (el)

Wirkungsgrad necy 73 % (brennwertbezogen)
Spez. Energiebedarf 4,85 kWh (el)/m? (H2)
Temperatur Tery <100 °C

Druck peLy 30 bar

Grolke eines Moduls [42] 100 MW

Lebenszeit des Stacks 44.500 h

Abwarme 16 % (der erzeugten H>-Menge)

H2-Transport

Fir den Transport des Wasserstoffs von Marokko nach Deutschland gibt es verschiedene
Méglichkeiten. Der Wasserstoff kann leitungsgebunden tber eine neugebaute Wasserstofflei-
tung oder Uber eine umgeristete Erdgasleitung erfolgen. Eine andere Mdglichkeit ist die Ver-
flussigung des Wasserstoffs und ein anschlieRender Schiffstransport. Weiterhin kann der Was-
serstoff chemisch gebunden in Form von LOHC (liquid organic hydrogen carrier) oder Ammo-
niak transportiert werden. Im Folgenden werden die verschiedenen Transportmaoglichkeiten
vorgestellt, wobei der Neubau einer Ho-Tranpsortleitung in groRerer Detailtiefe betrachtet wird.

Neubau einer Hz-Transportleitung

Fur den Wasserstoffimport per Rohrleitung aus der MENA-Region werden in der Literatur ver-
schiedene Routen vorgeschlagen [1, 9—11]. Da in dieser Betrachtung die Wasserstoffproduk-
tion in Marokko erfolgt, ist eine Transportroute Uber Spanien und Frankreich, in der Nahe be-
stehender Transportleitungen (z.B. MAGHREB-EUROPE GAS (MEG), naheliegt. Der mogli-
che Verlauf der Transportleitung wird in Abbildung 3-3 schematisch dargestellt.

Abbildung 3-3: Moéglicher Verlauf einer neuinstallierten Hz-Transportleitung von Marokko nach
Deutschland
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Die Lange der Transportleitung von Marokko bis zur Grenze nach Deutschland umfasst
ca. 3000 km. Die Dimensionierung der Transportleitung unterliegt der Herausforderung einer
fluktuierenden Wasserstoffproduktion in Marokko. Dabei produziert die Elektrolyse den Was-
serstoff ausschlieBlich tagstiber, wenn Strom von der PV-Anlage zur Verfliigung steht. Auch
liegen saisonale Schwankungen der Wasserstoffproduktion vor. Um die zeitweise hohen und
die teilweise ausbleibende Wasserstoffproduktion auszugleichen, muss der Wasserstoff zwi-
schengespeichert werden. Fur eine Speicherung im Untergrund (z.B. Salzkavernen) mussten
geologische Untersuchungen in Marokko durchgefihrt werden, weshalb diese Form der Spei-
cherung hier nicht betrachtet wird. Eine andere Moglichkeit besteht darin, die Wasserstoff-
Transportleitung gleichzeitig als Speicher zu verwenden. Hierflr wird der erste Teil der Trans-
portleitung Uber eine Lange von 400 km grof3er dimensioniert, als der zweite Abschnitt (siehe
Abbildung 3-4).

Einspeise- vee
station V1 V2 V3 %

\ A J
| !

Leitungsabschnitt 1 (400 km) Leitungsabschnitt 2 (2.600 km)

Abbildung 3-4: Schematische Darstellung der Einteilung der Transportleitung in Speicheranteil
und Transportanteil

Das bendtigte Speichervolumen des ersten Teils der Transportleitung ist von der fluktuieren-
den Wasserstoffproduktion, vom Abtransport des Wasserstoffs durch den zweiten Teil der
Transportleitung sowie von der Druckstufe abhangig. Unter Beriicksichtigung der vorhande-
nen Wetterdaten (siehe Abbildung 3-2) und einer elektrischen Anschlussleistung fur die Elekt-
rolyse von 66,4 GW ergibt sich ein bendtigtes Speichervolumen von ca. 52 Mio. m*® (NTP). Wie
bereits erlautert, wird das berechnete Speichervolumen dem ersten Leitungsabschnitt zuge-
ordnet. Unter Berlcksichtigung der maximalen Gasgeschwindigkeit von 28 m/s ergibt sich ein
Nenndurchmesser von 1,4 m flr den ersten Leitungsabschnitt. Der zweite Leitungsabschnitt
hat einen Nenndurchmesser von 1,2 m (siehe Tabelle 3-5).
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Tabelle 3-5: Parameter und Dimensionierung der Transportleitung (I"! entspricht Volllaststunden
der Elektrolyse; [ entspricht maximaler Hz-Produktion der Elektrolyse)

Parameter Einheit tg;::;t.?:ab- Is'g;::irt'gzab'
Lange Lr km 400 2.600
Durchmesser dr m 1.4 1,2
Max. Druck prmax bar 100 100
Max. Gasgeschwindigkeit vgmax m/s 28 20
Temperatur Tr °C 12 12
Druckverlust Ap bar/km 0,285 0,175
Auslastung h/a 24751 4.500
Max. Volumenstrom Ve max Mio. m3h (NTP) 13,7 1@ 7.5
Sicherheitsfaktor S - 1,6 1,6
Benodtigte Stahimenge (L360) kg/m 1.133 833

Die Elektrolyse erzeugt Wasserstoff bei einem Druck von 30 bar. Von den einzelnen Elektro-
lysemodulen muss der Wasserstoff anschlieRend Uber Zubringerleitungen zur Einspeisesta-
tion transportiert werden. Der Druckverlust in den Zubringerleitungen zwischen den Modulen
und der Einspeisestation betragt aufgrund der Distanz durch den hohen Flachenbedarf der
Elektrolyseanlagen ca. 10 bar. In der Einspeisestation wird der Wasserstoff auf den Rohrlei-
tungsdruck von 100 bar verdichtet. Dabei wird angenommen, dass die Einspeisestation nahe
der PV-Anlage stationiert ist, weshalb der Antrieb tber einen Elektromotor erfolgt. Entlang der
Transportleitung sind weitere Verdichterstationen notwendig, um den Druckverlust aufgrund
von Wandreibung und Dissipation zu Gberwinden. Diese Verdichter werden mit Wasserstofftur-
binen angetrieben. Im ersten Abschnitt der Rohrleitung sind die Verdichter auf den Gasfluss
bei maximaler Elektrolyseleistung ausgelegt. Somit sind die Verdichterstationen im Leitungs-
abschnitt 1 groRer dimensioniert als im Leitungsabschnitt 2. In Tabelle 3-7 sind Parameter zur
Einspeisestation und den Verdichterstationen entlang der Transportleitung aufgefihrt. Die zu
uberwindende Druckdifferenz ergibt sich aus dem Druckverlust (siehe Tabelle 3-5) und dem
Abstand zwischen den Verdichterstationen. Die Berechnung der Verdichterleistung erfolgt mit
der Simulationssoftware Aspen Plus® unter der Annahme eines polytropen Wirkungsgrades
von npoly = 0,9.

Die benétigte Verdichterleistung zur Uberwindung des Druckverlustes und die damit verbun-
denen Kosten sind unter anderem vom Abstand zwischen den Verdichterstationen abhangig.
Um die Kosten zu minimieren, wurden die Verdichterabstande zwischen 50 und 400 km variiert
und die Kosten fir die gesamte Strecke bei jedem Abstand berechnet (siehe Abbildung 3-5).
Bei kleinen Abstanden werden prinzipiell mehr Verdichterstationen bendtigt und der zu Uber-
windende Druckverlust pro Station ist geringer. Somit ist bei groRen Abstanden die bendtigte
Verdichterleistung pro Station héher. Um die Kosten in Abhangigkeit des Verdichterabstands
zu berechnen, wird folgende Berechnungsvorschrift verwendet:

P a
CAPEX = CAPEXyerq o ( - ""’;d ) (3.1)
Verd,0 '
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Diese Berechnungsvorschrift berticksichtigt durch den Skalierungsfaktor a den degressiven
Anstieg der Investitionskosten mit der Verdichterleistung Pverq. Flr die Berechnung wurden die
in Tabelle aufgezeigten Annahmen getroffen.

Tabelle 3-6 Annahmen der Sensitivitiatsanalyse der Gestehungskosten in Abhangigkeit der Ver-
dichterabstinde

Parameter Einheit

Druckverlust (konstant) bar/km 0,175
Verdichterabstand km 50-400

Pverd,0 MW 5

CAPEXuverq,0 [139] € 27.500.000

a - 0,7

OPEX €/a 1 % vom Invest

Aus Abbildung 3-5 geht hervor, dass die Gestehungskosten bei 200 km am geringsten ausfal-
len. Das Minimum ergibt sich aus dem Zusammenspiel der hohen Anzahl an Verdichterstatio-
nen bei sehr kleinen Abstanden, der hohen Verdichterleistung pro Station bei grof3en Abstan-
den und der degressiven Zunahme der Investitionskosten mit zunehmendem Verdichterab-

stand.
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Abbildung 3-5 Beispielrechnung zu den Verdichter-Gestehungskosten in Abhéangigkeit des Ver-
dichterabstandes

Hierbei ist jedoch zu berlcksichtigen, dass das Kostenminimum sensibel auf die Variation
des Skalierungsfaktors reagiert. Bei einer Anderung des Skalierungsfaktors auf a = 0,6 liegt
das Minimum bei 300 km und bei a = 0,8 bei 100 km. Weiterhin ist der Druckverlust in Reali-
tat nicht konstant, sondern steigt mit zunehmender Rohrstrecke an. Dadurch ist mit erhdhten
Kosten bei grofien Abstanden und einem Verschieben des Minimums in Richtung kleinere
Abstande zu rechnen. In dieser Berechnung ist der OPEX mit 0,1 % vom Invest bertcksich-
tigt. Unter zusatzlicher Berlcksichtigung der Stromkosten eines elektrischen Antriebs wirde
sich das Minimum durch den geringeren Strombedarf hin zu kurzen Abstanden verschieben.
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Aufgrund der hier vereinfachten Annahmen und der hohen Unsicherheiten beim Skalierungs-
faktor wurde sich an den gangigen Abstanden von Erdgasverdichtern orientiert. Der Abstand
zwischen Erdgasverdichtern ergibt sich nach einem maximalen Druckverlust von Ap = 50
bar, was beim H>-Transport ca. 250 km entspricht (siehe Leitungsabschnitt 2).

Tabelle 3-7: Parameter und Dimensionierung der Verdichterstationen ("' Druckverlust von 10 bar
zwischen Elektrolyseanlage und Einspeisestation)

et Sepee Lelungsab: Leltnos
Abstand Verdichterstationen As  km - 133 250

Anzahl Verdichterstationen nvs - 1 2 11

Druck Saugseite ps bar 20™ 62 56

Druck Druckseite pp bar 100 100 100

Ausle : - i0. m3

Stromgvuggafuf max. Volumen ?{I\;;}_PT /h 13,7 13,7 75
Kapazitat pro Station Pys MW 986 246 165

Umriistung bestehender Erdgasinfrastruktur

Alternativ zur Erstellung einer neuen Infrastruktur besteht die Mdglichkeit, bestehende Erdgas-
leitungen fir den Wasserstofftransport umzuristen. Von der MENA-Region nach Europa ver-
laufen die Transportleitungen Maghreb-Europe Gas (max. 161,6 TWh/a Erdgas), Medgaz
(max. 105,5 TWh/a Erdgas), Trans-Mediterranean (max. 419,9 TWh/a Erdgas), Greenstream
(163,9 TWh/a Erdgas). Eine weitere Transportleitung Galsi ist in Planung [140]. Bei der Um-
rustung einer Erdgasleitung auf Wasserstoff ist die niedrigere Energiedichte von H2 zu beach-
ten. Bei gleichem Druck enthalt ein Kubikmeter Wasserstoff nur ein Drittel des Energieinhalts
von Erdgas. Jedoch kann der Volumenstrom von Wasserstoff aufgrund des niedrigeren Druck-
verlusts héher gewahlt werden als der Volumenstrom von Erdgas. Somit kann beim Transport
von reinem Wasserstoff bis zu 80 % der Energiemenge im Vergleich zu Erdgas transportiert
werden [6].

Die Umrlstung bestehender Erdgasleitungen beinhaltet einige Herausforderungen. Vor dem
Umristungsprozess mussen unerwinschte Ruckstande aus der Erdgasleitung mit Hilfe von
Stickstoff gespult werden. Danach erfolgt das Monitoring der Leitungen, um Defekte ausfindig
zu machen und dem Ersetzen von Armaturen. [6] Weiterhin missen die umgerusteten Rohr-
leitungen gegebenenfalls bei niedrigerem Druck betrieben werden, um einer Beeintrachtigung
des Rohrwerkstoffs durch Wasserstoffversprédung entgegenzuwirken. Eine weitere Moglich-
keit, Wasserstoffversprédung zu verhindern, ist die schiitzende Beschichtung der Rohrleitun-
gen. Bezuglich der Verdichterstationen ist noch unklar, ob eine Umrustung oder ein kompletter
Austausch sinnvoller ist.

Schiffstransport von Fliissigwasserstoff

Wie beim Transport von Flussigerdgas ist es prinzipiell moglich, Wasserstoff in flussiger Form
(LH2) per Schiff zu transportieren. LH>-Tanker sind bisher noch nicht flir den Regelbetrieb ver-
fugbar. Es gibt jedoch verschiedene Projekte, die sich mit der Entwicklung von LH2-Tankern
beschaftigen. Beispielsweise gelang es Kawasaki im Rahmen des Pilotprojekts HYSTRA
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(CO2-free Hydrogen Energy Supply Chain Technology Research Association) den ersten Flus-
sigwasserstofftanker weltweit zu erbauen [141]. Um Wasserstoff in flissiger Form zu transpor-
tieren, muss er auf eine Temperatur von -253 °C gekUlhlt werden. Hierfur sind 20 - 45 % des
Energieinhalts von Wasserstoff notwendig [142].

Wasserstofftanks werden in der Regel doppelwandig ausgelegt, mit einem Vakuum zwischen
den Behalterwanden. Trotz Isolation ist eine Verdampfung geringer Mengen des Wasserstoffs
innerhalb der Behalter unvermeidbar (boil-off), weshalb zur Vermeidung von Druckerhéhung
kleine Mengen an Gas abgelassen werden missen [143]. Das Boil-off-Gas (ca. 0,2 % am Tag)
sollte sinnvollerweise als Treibstoff fur das Schiff genutzt werden.

Chemisch gebundener Wasserstoff: LOHC und Ammoniak

Neben dem Transport von komprimiertem und verflissigtem Wasserstoff besteht die Moglich-
keit, Wasserstoff chemisch gebunden zu transportieren. Beispiele flr chemisch gebundenen
Wasserstoff sind LOHC (liquid organic hydrogen carrier) und Ammoniak. LOHC's sind organi-
sche Substanzen, die Wasserstoff durch Hydrierung aufnehmen (z. B. Umwandlung von DBT
(Dibenzyltoluol) zu H18-DBT) und durch Dehydrierung wieder abgeben kdonnen. [144] Ein Li-
ter DBT kann beispielsweise 600 | Wasserstoff aufnehmen. LOHC’s kénnen ohne Kiihlung als
Flissigkeit transportiert werden. Ammoniak wird bei einer Temperatur von 33 °C flissig und
der bendtigte Energieaufwand zur Verflissigung betragt weniger als 0,1 % des Energieinhalts
von Ammoniak [145]. Allerdings sind beim Wasserstofftransport in Form von Ammoniak und
LOHC Anlagen zur chemischen Umwandlung erforderlich. So sind Anlagen zur Hydrierung der
LOHC vor dem Transport notwendig und nach Anlandung am Zielort weitere Anlagen zur De-
hydrierung. Nachdem der Wasserstofftrager LOHC dehydriert ist, muss dieser wieder an sei-
nen Ursprungsort zurucktransportiert werden. Der Transport kann prinzipiell per Rohrleitung
oder Schiff erfolgen. [146]

3.1.2 Okonomische Bewertung

Ho-Herstellung

Fur die Wirtschaftlichkeit der Elektrolyseanlagen sind neben den Stromkosten die Herstel-
lungskosten von Bedeutung. Die dieser Kostenrechnung zugrundeliegenden spezifischen In-
vestitions- und Betriebskosten fur die Meerwasserentsalzung, die PEM-Elektrolyse und PV-
Anlage sind in Tabelle 3-8 aufgeflihrt. Die Investitionskosten setzen sich aus den Kosten flr
Stacks, Anlagenperipherie und der Gasreinigung (Sauerstoffentfernung, Trocknung) zusam-
men. Zusatzlich wurden Kosten fur Anschlussleitungen zur Einspeisestation bertcksichtigt.
Die Betriebskosten werden mafdgeblich durch die Stromkosten bestimmt und sind in den vari-
ablen Betriebskosten zusammengefasst. Neben den variablen Betriebskosten beinhalten die
fixen Betriebskosten laufende Kosten fir Wartung und Instandhaltung und Kosten fur die
Stack-Erneuerung.
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Tabelle 3-8: Spezifische Investitions- und Betriebskosten fiir PEM-Elektrolyse [14], PV-Anlage
[147] und Meerwasserentsalzung [135] ("' kW (p) (Kilowatt Peak): unter Standard-Testbedingun-
gen von Solarmodulen abgegebene Leistung; 2 Beriicksichtigung von Skaleneffekten)

Anlage KostengroRe Einheit Kosten (2020)
PEM-ELY Investition €/kW (el) 6197
Fixe Betriebskosten
(0&M) €/kW (el)/a 13
Fixe Betriebskosten
(Stackerneuerung) €W (el)a 12
PV-Anlage Investition €/kW (p)" 550
Betriebskosten €/kW (p)/a 12
Meerwasserentsalzung Investition €/(m?* H20/d) 2.673
Betriebskosten €/(m?® HO/d)/a 708

Die Auslegung der notwendigen PV-Leistung ergibt sich aus der gewunschten Wasserstoff-
menge von 120 TWh/a. Mit Hilfe der Kenndaten des Elektrolyseurs (siehe Tabelle 3-4) wird
der jahrliche Strombedarf von 164,4 TWh flr die Erzeugung ermittelt. Aus den Wetterdaten
und den Wirkungsgraden der PV-Anlage (siehe Kapitel 3.1.1) resultiert die bendtigte instal-
lierte PV-Leistung. Da PV-Strom nicht 24 Stunden am Tag zur Verfugung steht, ergibt sich
durch Optimierung von installierter PV- und Elektrolyse-Leistung ein wirtschaftliches Optimum
hinsichtlich der H>-Gestehungskosten.

Um die geringsten Hz-Gestehungskosten zu ermitteln, wird das Verhaltnis der installierten
Elektrolyseleistung und der installierten PV-Peakleistung (PeLy/Ppv) variiert (siehe Abbildung
3-6). Dabei wird die installierte PV-Peakleistung konstant gehalten und die installierte Elektro-
lyseleistung variiert. Die Volllaststunden der Elektrolyse ergeben sich aus der jahrlich genutz-
ten Energiemenge fur die Ho-Produktion und der installierten Elektrolyseleistung. Die Ausnut-
zung des PV-Stroms gibt an, wie viel Prozent des produzierten PV-Stroms von der Elektrolyse
zur Wasserstoffproduktion genutzt wird.

Wie Abbildung 3-6 zeigt, sind hohe Volllaststunden der Elektrolyse von 3.828 h/a nur bei sehr
geringer Ausnutzung der installierten PV-Leistung (22 %) mdglich. Durch die geringe genutzte
Energiemenge ist der Strombezugspreis mit 0,14 € kWh sehr teuer, sodass auch die Geste-
hungskosten fur Wasserstoff mit 0,23 €/kWh (Hz2) hoch ausfallen. Die genutzte Energiemenge
enthalt zusatzlich zum Strombedarf der Elektrolyse den Strombedarf, der fir die Einspeisesta-
tion bendtigt wird. Die geringsten Stromkosten werden bei vollstadndiger Ausnutzung des in-
stallierten PV-Stroms erreicht. Allerdings ist in diesem Fall (PeLy/Ppv=1) die Elektrolyse mit
1.707 h/a fast zu keinem Zeitpunkt zu 100 % ausgelastet. Durch die geringe Ausnutzung der
installierten Elektrolyseleistung erhdhen sich die spezifischen Investitionskosten der Elektro-
lyse (CAPEX ELY). Diese hohen Investitionen bei gleichzeitig geringen Volllaststunden der
Elektrolyse erhéhen wiederum die Wasserstoff-Gestehungskosten.
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Abbildung 3-6: Zusammenhang zwischen dem Verhaltnis der installierten Elektrolyse- und PV-
Peakleistung und den Volllaststunden, Stromkosten und Hz-Gestehungskosten (Berechnet mit
Annuitatenmethode) fiir das Jahr 2020

Aus der Optimierung geht hervor, dass die niedrigsten H>-Gestehungskosten bei
Pev/Ppy = 0,6 liegen. Daraus ergeben sich Volllaststunden der Elektrolyse in Hohe von
2.475 h/a und eine Stromausnutzung von 87 %. Die absolute installierte Elektrolyseleistung
zur Produktion von 120 TWh Wasserstoff im Jahr ergibt sich aus dem Wirkungsgrad der Elekt-
rolyse und den Volllaststunden zu 66,4 GW (el). Demnach ist eine installierte PV-Peakleistung
von 110,7 GW notwendig. Die Investitions- und Betriebskosten der PEM-Elektrolyse und der
PV-Anlage, die sich aus den spezifischen Kosten (Tabelle 3-8) und den installierten Leistun-
gen ergeben, sind in Tabelle 3-9 aufgefuhrt. Zusatzlich sind die Kosten fur die Meerwasser-
entsalzung, inklusive Kosten fur Wasserleitungen von der Kuste ins Landesinneren beruck-
sichtigt. Die Betriebskosten der Meerwasserentsalzung umfassen eine Vor- und Nachbehand-
lung der Chemikalien, Membranaustausch, Stromkosten, Lohnkosten und Entsorgung der
Sole.

58 | DVGW-Forschungsprojekt G 201824



Tabelle 3-9 Investitions- und Betriebskosten der PEM-Elektrolyse [14], PV-Anlage [147] und
Meerwasserentsalzung [135] (I inklusive Anschlussleitungen fiir Meer- und Frischwasser) fiir
eine Produktionskapazitit von 120 TWh Wasserstoff pro Jahr

Anlage KostengroRe Einheit Kosten (2020)
PEM-ELY Investition!" Mrd. € 41,50
Betriebskosten
(O8M+Stack+Strom) ~ Mrd- €/a 8,10
PV-Anlage Investition Mrd. € 60,89
Betriebskosten Mrd. €/a 1,33
MW-Entsalzung Investition Mio. € 275
Betriebskosten Mio. €/a 72

Die aus den Investitions- und Betriebskosten resultierenden Gestehungskosten betragen
0,039 €/kWh (el) fur die Stromerzeugung, 0,03 €/kg (H2) fir die Meerwasserentsalzung und
10 ct/kWh (H2) bzw. 3,93 €/kg (H>) fur die Wasserstoffherstellung (Tabelle 3-10).

Tabelle 3-10: Zusammenfassung Gestehungskosten der Ho-Herstellung fiir eine Produktionska-
pazitit von 120 TWh Wasserstoff pro Jahr

Einheit Kosten (heute)
Stromkosten €/kWh (el) 0,039
Wasserkosten €/kg (H2) 0,03
H>-Herstellungskosten tber ELY €/kg (H2) 3,93
Gesamte Gestehungskosten €/kg (H2) 3,96

Zukunftig ist zu erwarten, dass durch Effizienzsteigerung der Elektrolysesysteme die Investiti-
onskosten der Elektrolyseure sinken werden. Dadurch sinken auch die Stromkosten. Unter
diesen und in Tabelle 3-11 aufgefihrten Annahmen werden die Gestehungskosten von Was-
serstoff fur das Jahr 2030 auf 2,32 €/kg und fur das Jahr 2050 auf 1,69 €/kg berechnet.

Tabelle 3-11: Annahmen [14] und perspektivische Kosten der H>-Herstellung iiber Elektrolyse
fiir das Jahr 2030 und 2050 (": Beriicksichtigung von Skaleneffekten)

Einheit 2030 2050
Erzeugte H>-Menge TWh/a 120 120
Strombedarf kWh (el)/m? 48 4,35
Wirkungsgrad ELY (brennwertbezogen) % 74 81
Volllaststunden h/a 2.475 2.475
Strompreis €/kWh 0,024 [136] 0,014 [148]
Spez. CAPEX [ €/kW (el) 417 414
Spez. OPEX €/kW (el) 8 7
H>-Herstellungskosten tber ELY €/kg (H2) 2,32 1,69
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Hz-Transport

Die Kosten fir den Rohrleitungstransport setzen sich aus den Kosten fur das Rohrleitungsma-
terial, den Verlegekosten und den Kosten flir die Verdichtung zusammen. Fir das Rohrlei-
tungsmaterial wird ein Stahlpreis von 1.200 €/t fur wasserstoffresistenten Stahl (L360) ange-
setzt. Aus der Berechnung flir die bendtigte spezifische Materialmenge (siehe Tabelle 3-5)
ergeben sich flr eine Lange von 3.000 km Materialkosten in Hohe 3,14 Mrd. €. Die Verlege-
kosten hangen stark von den ortlichen Gegebenheiten ab. Der Verlauf durch ein Gebirge bringt
beispielsweise héhere Kosten mit sich als ein Verlauf tGber Felder und Wiesen. In dieser Be-
trachtung werden mittlere Verlegekosten angenommen, welche die Kosten fur Verlegung, Ar-
beitskosten und Grabung enthalten [149]. Die Verlegekosten ergeben sich demnach fir eine
Rohleitung mit 3.000 km Lange zu 6,83 Mrd. €. Aus den Materialkosten und Verlegekosten
kénnen spezifische Kosten in Hohe von 3.226 €/m flr die Transportleitung ermittelt werden.
Fir die Investitionskosten der Verdichterstationen werden Kosten von 3,5 Mio. €/ MW flr kom-
plexe Erdgasverdichter angenommen [139]. Die Betriebskosten bei der Einspeisestation set-
zen sich aus den Kosten fir Wartung und Betrieb (1 % der Investition) und Stromkosten zu-
sammen (3,9 ct/kWh). In Tabelle 3-12 sind die Kosten flir den Rohrleitungstransport zusam-
mengefasst.

Tabelle 3-12: Investitions- und Betriebskosten fiir den Rohrleitungstransport

Einheit Kosten (2020)
Rohrleitungsmaterial Mrd. € 3,14
Verlegung Rohrleitungen Mrd. € 6,83
Material + Verlegung spez. €/m 3.226
Verdichtung spez. Mio. €/ MW 3,5
Einspeisung CAPEX Mrd. € 3,47
Einspeisung OPEX Mio. €/a 142,52
Verdichtung CAPEX Mrd. € 7,98
Verdichtung OPEX Mio. €/a 79,77
Summe CAPEX Mrd. € 21,42
Summe OPEX Mio. €/a 222,29

Um die Kosten des Rohrleitungstransports einordnen zu kénnen und anderen Transportmdg-
lichkeiten gegenulberzustellen, werden spezifischen Transportkosten berechnet. Diese erge-
ben sich aus den Investitionskosten, den Betriebskosten (siehe Tabelle 3-12) und der Was-
serstoffmenge als Bezugsgrdlie. Die Bezugsgrofie fir die Rohrleitungskosten und die Einspei-
sestation ist die produzierte Wasserstoffmenge (120 TWh/a) und die BezugsgroRe der Ver-
dichterstationen ist die ankommende Wasserstoffmenge an der Systemgrenze (93,7 TWh/a).
Die Transportkosten fur Wasserstoff durch eine neue Wasserstoffrohrleitung von Marokko
nach Deutschland liegen nach dieser Kostenabschatzung bei 0,70 €/kg Ha.
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Tabelle 3-13: Spezifische Hz-Transportkosten fiir den Rohrleitungstransport (Neubau)

Einheit Kosten (2020)
H.-Rohrleitungstransport (Neubau) €/kg (H2) 0,70

In Abbildung 3-7 sind die berechneten Transportkosten verschiedenen Kosten aus der Litera-
tur fir Umristung [6], LH2>-, LOHC- und Ammoniak-Schiffstransport [146] gegenlbergestellt.
Alle Kosten beziehen sich auf eine Transportdistanz von 3.000 km. Bei der Umrlstung einer
bestehenden Erdgasinfrastruktur werden Kosten fir die Umristung von Erdgasleitungen, Ver-
dichterstationen, Regelventilen und Gas-Messstationen berlcksichtigt. Hierbei entstehen mitt-
lere Kosten in Héhe von 0,33 €/kg. Bei der Betrachtung des LH.-, LOHC- und NH3-Schiffs-
transpports sind die Kosten fir Verflissigung (1 €/kg H2), Hydrierung (= Aufnahme H in
LOHC; 0,4 €/kg H2) und Ammoniaksynthese (1 €/kg Hz) enthalten. Auch werden die benétig-
ten Speicher am jeweiligen Import- und Export-Terminal und die jeweilige zentrale Rickum-
wandlung zu reinem Wasserstoff berlcksichtigt. Zusatzlich ist zu beachten, dass nach der
Rickumwandlung das entladene LOHC wieder zum Ursprungsort zurticktransportiert werden
muss. Aus der Gegenuberstellung wird deutlich, dass flr eine Transportdistanz von 3000 km
eine Umrlstung der bestehenden Erdgasinfrastruktur die guinstigste Transportmethode dar-
stellt.
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Abbildung 3-7: Gegeniiberstellung der Transportkosten verschiedener H.-Transportméglichkei-
ten fiir eine Entfernung von 3.000 km
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Gesamtkosten der grinen H2-Produktion

Die Bereitstellungskosten des Wasserstoffs fur diese Prozesskette setzten sich aus den Kos-
ten fUr die Meerwasserentsalzung, den Hz-Herstellungskosten per Elektrolyse und den Kosten
fur den Rohrleitungstransport zusammen und betragen nach dieser Abschatzung 63,2 Mrd. €.
Abbildung 3-8 veranschaulicht, wie sich die Investitionskosten anteilig zusammensetzen. Es
wird deutlich, dass der grofdte Kostenanteil mit 41,5 Mrd. € auf die Wasserstofferzeugung fallt.
Die Investitionskosten flr den Wasserstofftransport per Rohrleitung werden von den Kosten
fur die Verdichterstationen dominiert.

274,7 Mio.

11,44 Mrd. = Meerwasserentsalzung
= Wasserstofferzeugung
6,83 Mrd. » Transport: Material
3.14 Mrd. = Transport: Verlegung

= Transport: Verdichtung

Abbildung 3-8: Gegeniiberstellung der Investitionskosten fiir die Wasserstoffherstellung mittels
Elektrolyse in Marokko und Transport in einer neu erbauten Hz-Transportleitung fiir das Jahr
2020

Die spezifischen H.-Bereitstellungskosten dieser Prozesskette betragen nach dieser Abschat-
zung 4,63 €/kg. Ein Kostensenkungspotenzial besteht in den Investitionskosten der PEM-
Elektrolyse und den Stromerzeugungskosten, die den gréf3ten Anteil der Gestehungskosten
ausmachen (siehe Abbildung 3-9).

H2- Wasser
Transport | 1%
14 % Invest
sonstige 28 %
OPEX
12 %
Strom
45 %

Abbildung 3-9: Verteilung Gesamtkosten der griinen Wasserstoffproduktion fiir das Jahr 2020

Tabelle 3-14: Gesamtkosten der griinen Wasserstoffproduktion 2020

Einheit Kosten (2020)
Ho-Herstellungskosten (inkl. Wasserkosten)  €/kg (Hz) 3,96
H>-Transportkosten (Neubau Rohrleitung) €/kg (H2) 0,70
H.-Gesamtkosten €/kg (H2) 4,66
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Unter BerUcksichtigung zukinftiger Kostensenkung fur die Ho-Herstellung tber PV (siehe Ta-
belle 3-11) ergeben sich Wasserstoffbereitstellungskosten in Hohe von 3,0 €/kg im Jahr 2030
und 2,40 €/kg im Jahr 2050 (siehe Abbildung 3-10).
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N
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Abbildung 3-10 Zusammensetzung der Gesamtkosten der griinen Wasserstoffproduktion 2020,
2030 und 2050

Um tagliche und saisonale Schwankungen in der Stromerzeugung zu verringern, kann au-
Rerdem ein Teil des Strombedarfs der Elektrolyse iber Windstrom gedeckt werden. Die In-
tegration von erneuerbarem Strom aus Windkraft hatte zum Vorteil, dass nicht nur tagsuber,
sondern auch nachts Strom fur die Wasserstoffproduktion zur Verfigung steht. Somit wird
die Elektrolyse héher ausgelastet und es muss weniger Flache fir die Elektrolyse vorgehal-
ten werden. Bei gleichbleibender Wasserstoffproduktion ist so eine geringere installierte
Elektrolyseleistung notwendig, was ein Sinken der Investitionskosten zur Folge hat. Jedoch
ist Windstrom an Orten hoher Sonneneinstrahlung ungefahr doppelt so teuer wie PV-Strom
[136], wodurch die Betriebskosten ansteigen. Gleichzeitig kann bei weniger fluktuierender
Strombereitstellung auch Wasserstoff kontinuierlicher produziert werden. Dadurch muss we-
niger Wasserstoff zwischengespeichert werden und der erste Teil der Rohrleitung, der hier
als Ho-Zwischenspeicher fungiert, kdnnte kleiner dimensioniert werden. Um eine Aussage
treffen zu kénnen, welcher Effekt Gberwiegt und wie sich die vielen Anderungen auf die Ho-
Gestehungskosten auswirken, mussen weitere technische Auslegung und wirtschaftlichen
Optimierung durchgefihrt werden.
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3.1.3 Energetische Bewertung

Die energetische Ausnutzung der gesamten Prozesskette setzt sich aus dem Nutzen und Auf-
wand zusammen. Der Nutzen besteht aus dem Wasserstoff, welcher in Deutschland an der
Systemgrenze zur Verfigung steht. Dieser wird ins Verhaltnis zum Aufwand gesetzt, welcher
sich aus dem elektrischen Energiebedarf flr die Meerwasserentsalzung, Elektrolyse und der
Eispeisestation zusammensetzt (siehe Abbildung 2-22).

Der Wirkungsgrad der Elektrolyse ergibt sich aus dem Verhaltnis des Energieinhalts des pro-
duzierten Wasserstoffs und der benétigten Strommenge (siehe Gleichung (3.2)) und wird mit
newy = 0,73 (brennwertbezogen) angenommen [14].

Vh2,prodaukt * Hs 2

(3.2)

NELy =
Pgry

Bei einer Wasserstoffproduktion von 120 TWh/a ist demnach ein Energieaufwand von
164,4 TWh/a (el) notwendig (siehe Abbildung 3-11). Die Differenz von 44,4 TWh/a setzt sich
aus internen Umwandlungsverlusten im Stack (25,2 TWh/a) und Abwarme bei 50-100 °C
(19,2 TWh/a) zusammen. Die Abwarme kann am vorgesehenen Standort in Marokko vermut-
lich nicht sinnvoll genutzt werden.

0,27 TWh/a (el) 2,8 TWh/a (el) 26,3 TWh/a (Hz)

' Einspei- Verdichtung I '
|

120 TWh/a (H2) 93,7 TWh/a (Hz)

19,2 TWh/a 25,2 TWh/a
Abwarme Verluste/Abwarme

Abbildung 3-11: Energiestrome der Prozesskette der H:-Erzeugung iliber Wasserelektrolyse.
"8.000 h/a, 22.475 h/a, ™ 4.500 h/a

Der Energiebedarf der Meerwasserentsalzung liegt bei ca. 8 kWh (el)/m? H.O [135]. Bei einem
Wasserbedarf von 0,001 m® H.O/m?® Hz und einer Ho-Produktion von 120 TWh/a werden dem-
nach 0,27 TWh/a elektrische Energie bendtigt.

Fir die Konditionierung des Wasserstoffs flir den Transport von Marokko nach Deutschland
ist eine Anfangsverdichtung bei der Einspeisung notwendig und weitere Zwischenverdichtun-
gen. Die Berechnung des notwendigen Energiebedarfs fur die Verdichtung erfolgt durch das
Simulationsprogramm Aspen Plus®. Hierbei wird eine polytrope Verdichtung mit einem Wir-
kungsgrad von Nverd,poly = 0,9 angenommen. Die Verdichterleistung wird durch Gleichung (3.3)
beschrieben.
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nVerd,poly (T) Pein ( )

Fein = Molenstrom

Vein = molares Volumen

Nverd,poly = polytroper Verdichterwirkungsgrad
n = Polytropenkoeffizient

Die Verdichter der Einspeisestation werden mit elektrischer Energie betrieben. Die elektrische
Antriebsleistung fur die Einspeisung Peinspeisung €rgibt sich aus der Verdichterleistung, dem Wir-
kungsgrad der Antriebswelle nveraweie = 0,98 und dem elektrischen Wirkungsgrad nverd.el = 0,9
zu ca. 2,8 TWh/a (el). Entlang der Transportleitung erfolgt der Antrieb der Verdichter tUber
Wasserstoffturbinen. Ahnlich wie beim EG-Transport wird somit das vor Ort vorhandene Gas
genutzt. An Orten guter elektrischer Anbindung kénnte ein elektrischer Antrieb ebenfalls in
Betracht gezogen werden. Mit einem Wirkungsgrad von nrumine = 0,35 fur die Wasserstofftur-
binen betragt der gesamte Energiebedarf fur die Wasserstoffverdichtung entlang der Trans-
portleitung 26,3 TWh (H2). Demnach stehen an der Systemgrenze noch 93,7 TWh/a Wasser-
stoff zur Verfligung.

Fir eine Gesamtbilanz der Prozesskette wird der energetische Ausnutzungsgrad nges berech-
net. Dieser setzt sich aus dem Verhaltnis der zur Verfligung stehenden Wasserstoffmenge an
der Systemgrenze und dem energetischen Aufwand fir die Meerwasserentsalzung, Elektro-
lyse sowie Einspeisung und Rohrleitungstransport zusammen (siehe Gleichung (3.4)).

Vi2,produkt * Hs 2

Nges = (3.4)

PELY + PMWE + PEinspeisung

Unter der Annahme, dass die Abwarme der Elektrolyse nicht genutzt werden kann betragt der
energetische Ausnutzungsgrad 56 %. Falls die Abwarme genutzt werden kénnte, erhéht sich
der Nutzen um den Energiegehalt der Abwarme wodurch der energetische Ausnutzungsgrad
auf 67 % steigt.

3.1.4 Okologische Bewertung

Fir das Carbon-Footprint-Assessment der Elektrolyse am Fallbeispiel der Wasserstoffproduk-
tion in der MENA-Region werden als Betriebsmittel nur Wasser und Strom bertcksichtigt. Da
die Treibhausgasemissionen der Herstellung der Elektrolyseure in der Regel vergleichsweise
gering ausfallen, sind diese in der hiesigen Betrachtung nicht mit aufgefihrt [150]. Der Trans-
port des Wasserstoffs durch eine Pipeline nach Deutschland wird mitbericksichtigt. Zum Aus-
gleich des Druckverlustes Uber die Transportldnge wird ein wasserstoffbetriebener Verdichter
mit Konditionierungs- und Transportverlusten von 8 % pro 1.000 km angenommen (siehe Be-
rechnungen 3.1.3 und [151]). Auf die Herstellung der Rohrleitung wird hier ebenfalls verzichtet.
Unter Berlcksichtigung der langen Lebensdauer der Rohre (ca. 30 - 40 Jahre) kann davon
ausgegangen werden, dass der Anteil der CO2-Aquivalente der dann pro Jahr anféllt, vernach-
|assigbar ist [149].
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Abbildung 3-12: CO.-Bilanz der Wasserstoffherstellung durch Elektrolyse nach [5, 135, 150]

Abbildung 3-12 zeigt das Schema der CO.-Bilanz fur die Wasserstoffproduktion in der Pro-
zesskette der MENA-Region. Enthalten sind die Prozessschritte der Meerwasserentsalzung,
der Elektrolyse und des Transports durch eine Rohrleitung Uber 3000 km nach Deutschland.
Far den Wasserbedarf wird ein Wert von 11 kg pro kg (H2) angenommen (siehe Kapitel 3.1.1).
Da von einer nicht ausreichenden Wasserversorgung ausgegangen werden kann, soll Meer-
wasser durch eine Meerwasserentsalzung fir die Elektrolyse aufbereitet werden (siehe Kapitel
3.1). Der Energiebedarf fur diesen Vorgang entspricht 8 kWh/m?3 (Wasser) [135] und der Strom-
bedarf wird Uber Solarstrom gedeckt.

Durch die entstehenden Komprimierungs- und Transportverluste und der Annahme eines was-
serstoffbetriebenen Verdichters treten entsprechende Verluste auf (siehe Kapitel 3.1.1). Um-
gerechnet auf den Mehraufwand an Wasserstoff durch den Transport ergibt sich ein Einsatz
von 13,64 kg (Wasser) in der Meerwasserentsalzung mit einem Strombedarf von 0,11 kWh
(el) pro kg (H2)" (der in Deutschland ankommt). Der Strombedarf fiir die Elektrolyse selbst
betragt 54 kWh/kg (H2) (siehe Tabelle 3-4, vgl. [5], [150]). Auf Grund des H>-Bedarfs fur die
Zwischenverdichtung steigt der Strombedarf auf 69 kWh(el) pro kg (H2) (der in Deutschland
ankommt). Eine Ubersicht der benétigten Betriebsmittel pro kg (Hz) mit und ohne Transport-
bertcksichtigung sind in Tabelle 3-15 zu finden.

Tabelle 3-15: Ubersicht Bedarf Betriebsmittel mit und ohne Transportberiicksichtigung

Bedarf pro kg (H2) Carbon-Footprint

SEHOEIGE SECEN L) n A inkl. Transport* (Bedarf inkl. Transport)

Strom 54 kWh (el) 69 kWh (el) 3,46 kg CO2-eq
Wasser 11 kg 14 kg 0,06 kg CO2-eq

* durch Transportverluste von 8 % pro 1000 km entsteht ein zusatzlicher Bedarf an H; fiir die Verdichter. Dieser
Mehrbedarf entspricht 0,28 kg (H>) fiir die Transportlange von 3000 km und resultiert in dementsprechend héheren
Strom- und Wasserbedarfen

113,64 kg(Wasser)/kg(Hz) * 8 KWh/m3(Wasser)/1000 kg/m? = 0,11 kWh/kg(Hz)

66 | DVGW-Forschungsprojekt G 201824



Bilanziell werden der Meerwasserentsalzung 0,06 kg CO2-Aquivalente und der Produktion des
Wasserstoffs in der Elektrolyse mit PV-Strom 3,46 kg CO,-Aquivalente zugeordnet. Diese
Emissionen sind nicht prozessbedingt, sondern sind der Umlage der Herstellungsemissionen
der Anlagen geschuldet. Dabei sind ca. 22 % der Emissionen dem Transport Gber 3000 km
zuzurechnen.

Abbildung 3-13 zeigt den Carbon-Footprint der Prozesskette aus der MENA-Region. Die trans-
portbedingten CO,-Emissionen sind dabei getrennt dargestellt (durch den Mehrbedarf an
Strom und Wasser). Die CO2-Emissionen fur den Wasser- und Strombedarf der Elektrolyse
sind dabei auf 1 kg (Hz2) bezogen. Der treibende Faktor bei der Bewertung des Carbon-Foot-
print ist aufgrund des hohen Strombedarfs der Elektrolyse weiterhin der Herstellungsprozess.
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o) H2-Transport
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m H2-Erzeugun

0.0 gung

Abbildung 3-13: Auswirkungen der Wasserstoffbereitstellung via Elektrolyse in der MENA-Re-
gion mit Wasser aus Meerwasserentsalzungsanlage und Rohrleitungstransport nach Deutsch-
land auf das Treibhausgaspotenzial ohne Herstellung Rohrleitung

Die dkologische Bewertung der Elektrolyse ist aufgrund des hohen Strombedarfs unmittelbar
vom Carbon-Footprint des verwendeten Stroms abhangig. Durch eine Verwendung von Strom
aus Windkraft kénnen die spezifischen Emissionen auf 0,5 — 1,0 kg CO2-eq/kg (H2) gesenkt
werden. Durch eine Verwendung des deutschen Strommix (2019) wiirden ca. 20 kg CO2-eq/kg
(H2) anfallen.

3.1.5 Risikobewertung

Grundsatzlich scheint die technische Umsetzung eines internationalen Grof3projektes wie die
Erzeugung von Wasserstoff in der MENA-Region und der Pipeline-Transport nach Europa
machbar. Dieses Projekt ist mit dem leitungsgebundenen Transport von Erdgas aus Sibirien
nach Mitteleuropa bzw. die Stdroute der europaischen Erdgasversorgung aus Azerbaidschan
nach ltalien durch die Adria und den Bosporus vergleichbar.

Als wirtschaftliches Risiko durfte der Wasserstoffpreis fur regenerativ erzeugtes Gas und die
Kundenakzeptanz bzw. Zahlungsbereitschaft der Kundschaft fir einen Aufpreis gegenlber
dem grauen Wasserstoff zu nennen sein.

Aufgrund der Internationalitat eines solchen GrofRvorhabens ist die politische Unterstiitzung
entscheidend fir seine Anbahnung, Genehmigung und Umsetzung. Die positive Bewertung
von Marokko im Rahmen potenzieller Wasserstoff-Kooperationspartnerschaften fir Deutsch-
land einerseits lasst darauf schlieen, dass grundsatzlich die Zustimmung der Bundesregie-
rung fur ein solches Projekt erreicht werden kénnte.
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Derzeit befinden sich viele Regularien bezuglich der Wasserstoffproduktion und -einspeisung
noch in Diskussion. Es werden zuklnftig konkretere Beschlisse diesbeziglich getroffen. Es
ist daher zu beachten, dass der aktuelle Stand der rechtlichen und regulatorischen Einordnung
sich in den kommenden Monaten &ndern wird.

Des Weiteren mussen die rechtlichen Vorgaben zur Wasserstoffherstellung und dem Export
aus marokkanischer Sicht beachtet werden. Die dortige Akzeptanz flrr die bendtigten grofen
Flachen fir die PV-Anlagen musste vor weiteren Planungen ermittelt werden.

3.2 Blaue H2-Produktion: Dampfreformierung mit CCS

3.2.1 Beschreibung und technische Bewertung

Da die Bereitstellung ausreichender Mengen griinen Wasserstoffs an den signifikanten Aus-
bau der Erzeugungskapazitaten erneuerbarer Energien gebunden ist, erfordert die flachende-
ckende Umsetzung Zeit und Investitionen. Um den Ubergang hin zu emissionsarmen Wasser-
stoffs zu beschleunigen, bietet die etablierte Wasserstoffherstellung aus Erdgas mit zusatzli-
cher Kohlenstoffdioxidabscheidung als Briickentechnologie grofes Potenzial. Die folgende
Betrachtung der Dampfreformierung mit CCS (siehe Abbildung 3-14) geht daher davon aus,
dass der Wasserstoff in Deutschland direkt bei bestehenden Verbrauchern erzeugt wird. Dafur
wird eine Erzeugungskapazitat von 100.000 m3®h angenommen, die z. B. fur Standorte der
chemischen Industrie oder auch fir Inselnetze in Grostadten relevant ist.

H.O Erdgas

AR

Dampfreformierung

l

Ho Ziel: 100.000 m* H,/h

CO.-Transport und
Speicherung

v

CO2-Abscheidung |—»

Abbildung 3-14: Schematische Darstellung der Prozesskette Dampfreformierung mit CCS

Die Dampfreformierung als technisch etabliertes Verfahren ermoglicht hier eine zuverlassige,
kontinuierliche Bereitstellung groRer Mengen Wasserstoff, geht jedoch mit der Bildung von
CO; einher. Zur emissionsarmen Erzeugung ist somit stets die Abtrennung und Einlagerung
des CO; erforderlich. Wie in Abschnitt 2.1.1 dargestellt, existieren mit der Abtrennung des CO:

- im Reformat vor der Wasserstoffaufbereitung,

im Restgas der Wasserstoffaufbereitung,

im Abgas der Reformerbeheizung oder
- im Reformat bzw. Restgas bei Beheizung des Reformers mit Wasserstoff

vier technische Lésungsansatze, von denen die Abtrennung im Abgas der Reformerbeheizung
die hoéchsten Abscheidegrade (>90%) und somit die geringsten CO.-Emissionen ermdglicht.
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Im Sinne der weitgehenden Emissionsminderung wird dieser Losungsansatz daher bevorzugt
und fur die technische Bewertung herangezogen.

CO,-Abtrennung

Dem klassischen Dampfreformierungsprozess mit beheiztem Reformer, Shift-Reaktor und
Wasserstoffaufbereitung durch Druckwechseladsorption wird dazu ein Anlagenmodul hinzu-
geflgt, in dem das CO, aus dem Abgasstrom abgeschieden wird. Aufgrund des nahatmospha-
rischen Drucks und der groRen Volumenstréme des Abgases werden Verfahren bevorzugt,
die bei geringem Druck arbeiten, um eine energieintensive Verdichtung des Abgases zu ver-
meiden. Chemische Waschen (z. B. mit Monoethanolamin) sind dazu besonders geeignet und
aus der technischen Anwendung bekannt. [152—-154] Das Abgas wird dabei in eine Waschko-
lonne geleitet und mit dem Waschmittel in Kontakt gebracht. Das CO;6st sich in der Aminl6-
sung und wird chemisch gebunden, wobei bereits bei geringen Dricken hohe Beladungska-
pazitaten und hohe Selektivitdten gegeben sind. Die beladene Waschlésung wird anschlie-
Rend regeneriert, wozu, bedingt durch die chemische Bindung, erhdhte Temperaturen
(ca. 125 °C) erforderlich sind. Die bendétigte Energie kann aus Abwarmestromen der Reformie-
rung bereitgestellt werden. Da letztere in konventionellen Reformierungsprozessen in der Re-
gel zur Stromerzeugung genutzt werden, sinkt damit allerdings das Potenzial zur Stromerzeu-

gung.

Dampfreformierung sowie Abgaswasche mit Aminldsungen sind aus der technischen Anwen-
dung bekannt und entsprechen prinzipiell dem Stand der Technik. Da bei der CO,-Abtrennung
im Zusammenhang mit der Dampfreformierung bisher eher die stoffliche Nutzung des CO, als
die Emissionsminderung im Fokus stand, konnten allerdings verfahrenstechnisch einfachere
Lésungen, wie die Abtrennung im Reformat oder Restgas, genutzt werden. Nichtsdestotrotz
wurden bereits Anlagen realisiert bzw. zumindest geplant, die Gber eine Aminwasche im Ab-
gasweg verfugen (vgl. Tabelle 2-1). Die technische Umsetzbarkeit der Dampfreformierung mit
CO,-Abscheidung kann somit als gegeben angesehen werden.

Hz- und CO,-Transport

Da der Betrieb der Anlage im Wesentlichen die Verfiugbarkeit von Erdgas und elektrischer
Energie erfordert, ist die Wasserstofferzeugung an der Erdgasquelle oder beim Anwender
denkbar. Letzteres bietet den Vorteil, dass die vorhandene Erdgas-Infrastruktur unverandert
weiter genutzt werden kann, verbunden mit einem geringeren Aufwand und der Mdglichkeit,
gezielt nur einzelne Nutzer bzw. Inselnetze zu versorgen. Zudem kénnen, zumindest anteilig,
erneuerbare Gase, z.B. Biogas, einbezogen werden, die die CO»-Bilanz weiter verbessern und
die Importabhangigkeit reduzieren.

Nachteilig ist jedoch, dass die CO2-Speicherung aufgrund der regionalen Gegebenheiten
und/oder der gesellschaftlichen Akzeptanz wahrscheinlich nicht am Ort der Erzeugung bzw. in
naher Umgebung erfolgen kann. Das abgetrennte CO, muss zu entfernten Speichern trans-
portiert werden. Dazu gibt es verschiedene Mdglichkeiten. An Land kann das CO: prinzipiell
per LKW, Bahn oder per Rohrleitung transportiert werden. Fur einen Uberseetransport kom-
men Rohrleitungen oder Schiffe in Frage. Die passendste Methode des Transports hangt von
der Distanz zwischen Quelle und Speicherort, den Mengen des zu transportierenden CO2 und
den Ortlichkeiten ab. Der CO-Rohrleitungstransport ist bereits im Bereich der tertidren Olge-
winnung industriell erprobt.
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Die CO2-Speicherung erfolgt am effektivsten unterirdisch. Hierfir kommen Gesteine mit Po-
renraumen und einer abdeckenden, fir Gase und Flissigkeiten undurchlassigen Gesteins-
schicht von mindestens 800 m Tiefe in Frage. Mdgliche CO.-Speicher sind demnach er-
schopfte Erdgaslagerstatten, ehemalige Erdollagerstatten und saline Aquifere. Die Erdgas-
und Erddllagerstatten haben in der Vergangenheit gezeigt, dass sie Gase Uber lange Zeit-
raume sicher zurtckhalten konnen. Saline Aquifere haben aufgrund ihrer weiten Verbreitung
in Deutschland das grofte CO.-Speicherpotenzial. [155] Um die Transportkosten gering zu
halten, ist es sinnvoll, den Speicherort nahe der CO2-Quelle zu wahlen.

Aufgrund geringer gesellschaftlicher Akzeptanz wird die CO»-Speicherung aber anstelle in
Deutschland in einem erschopften Erdgasfeld in der Nordsee angenommen. Der Transport
dorthin erfolgt in dieser Betrachtung per Schiff, da der Ausbau eines Rohrleitungsnetzes erst
ab groéReren produzierten CO2-Mengen wirtschaftlich sinnvoll ist. Somit verlauft der Transport-
weg beginnend am potentiellen Erzeugungsstandort (Stickstoffwerke Piesteritz) Gber die Elbe
Uber die Nordsee bis zur Kiste vor Norwegen und betragt ca. 1.200 km. Das Schiff muss
Anforderungen ahnlich eines LPG-Schiffes erfullen. Das CO. wird hierbei flussig bei 15 bar
und -30 °C transportiert. Eine weitere Voraussetzung flr den Schiffstransport ist ein Entlade-
Terminal an der Kiste Norwegens. Neben der Entladestation mussen hier Zwischenspeicher
zur Verfugung stehen und eine Pumpstation zum Weitertransport des CO: in eine unterirdische
Transportleitung. In dieser wird das CO: zu Injektionsbohrléchern flir die Speicherung in einem
erschopften Gasfeld geleitet. Vergleichbare Planungen werden derzeit im Rahmen des Vor-
habens h2morrow adressiert, der Wasserstoff wird hier jedoch durch autotherme Reformie-
rung gewonnen. [7]

3.2.2 Okonomische Bewertung

Als Basis fur die 6konomische Bewertung der Wasserstofferzeugung durch Dampfreformie-
rung mit CCS werden die spezifischen Wasserstoffgestehungskosten ermittelt. Diese beinhal-
ten neben den nétigen Investitionskosten der Erzeugungsanlage auch deren Betriebskosten
und die Kosten des CO2-Transport und -Speicherung.

Die Investitionskosten wurden durch Strukturmethoden ermittelt [156], bei denen, aufbauend
auf dem Bilanzmodell, zuerst die Kosten der einzelnen Apparate, wie Warmeubertrager, Pum-
pen, Verdichter und Reaktoren, abgeschatzt wurden. Ausgehend von den Apparatekosten
werden durch entsprechende Zuschlagsfaktoren auch die weiteren Kosten, z. B. fir Verroh-
rung, Instrumentierung, Erschlieung etc., geschatzt, wodurch schliel3lich die erforderliche
Gesamtinvestition berechnet werden kann. Fur die Dampfreformierung einschlieBlich der PSA
und der CO.-Abtrennung bis zur Verflissigung wurden so Investitionskosten von
282 Mio. Euro ermittelt. Unter den Annahmen nach Tabelle 3-1 resultieren daraus spezifische
Investitionskosten von 0,37 € je Kilogramm Wasserstoff. Wesentliche Kostensenkungspoten-
ziale werden in Zukunft nicht erwartet, da sowohl die Dampfreformierung als auch die CO»-
Abtrennung technisch ausgereifte Verfahren darstellen. Die Nachristung bestehender Refor-
meranlagen bietet hingegen die Mdglichkeit, mit geringeren (Zusatz-)Investitionen CO2-Min-
derungspotenziale zu erschlielen. Die daflir nétigen Investitionen hangen allerdings stark von
den jeweiligen Gegebenheiten ab. Angesichts des vergleichsweise niedrigen Anteils der In-
vestitionen an den Wasserstoffgestehungskosten sind aber nur geringe Auswirkungen zu er-
warten.
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Seitens der Betriebskosten der Wasserstofferzeugung sind einerseits die Bezugskosten der
erforderlichen Medien und andererseits die weiteren Betriebskosten fir Personal, Wartung/In-
standhaltung, Versicherung etc. zu bericksichtigen. Wahrend die Medienkosten anhand des
spezifischen Bedarfs entsprechend der stofflichen und energetischen Bilanzierung und den
jeweiligen Bezugskosten berechnet werden (vgl. Tabelle 3-16), gilt fir die weiteren Betriebs-
kosten eine pauschale Abschatzung anhand der Investitionskosten.

Tabelle 3-16: Spezifischer Medienbedarf der Dampfreformierung mit CCS und Bezugskosten

Spezifischer Bedarf Bezugskosten Spez. Kosten
Elektrische Energie 1,95 kWh/kg 48,00 €/MWh [157] 0,09 €/kg H2
Erdgas 55,16 kWh/kg 25,00 €/MWh [158] 1,38 €/kg H:
Wasser 5,6 kg/kg 2,00 €/m3 0,01 €/kg H2

Zusatzlich zu den direkten Kosten der Wasserstofferzeugung wurden Kosten der CO,-Spei-
cherung von 25 €/t CO, berlcksichtigt, von denen 15 €/t [159] auf den Transport und 10 €/t
auf die eigentliche Speicherung entfallen [160].

Unter Berlcksichtigung der einzelnen Positionen ergeben sich somit spezifische Gesamtkos-
ten in H6he von 2,33 Euro pro Kilogramm Wasserstoff. Diese werden dominiert durch die Be-
triebskosten der Wasserstofferzeugung, insbesondere den Bezug von Erdgas (vgl. Abbildung
3-15). Die Bezugskosten fur Erdgas sind somit entscheidend fur die Gestehungskosten des
Wasserstoffs, sodass eine signifikante Abhangigkeit der spezifischen Wasserstoffkosten von
der zukunftigen Entwicklung des Energiemarktes besteht.

sonstige Investition
OPEX 16%
Wasser 10%

1%

Strom
4% COo2-
Speicherung
10%

Erdgas
59%

Abbildung 3-15: Verteilung der spezifischen Wasserstoffgestehungskosten durch Dampfrefor-
mierung mit CCS einschlieBlich PSA, COz-Abtrennung sowie CO.-Verfliisigung
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3.2.3 Energetische Bewertung

Fur die konkrete Beispielanlage mit einer Produktionskapazitat von 100.000 m3h ist, ausge-
hend von berechneten Stoff- und Energiebilanzen, neben der eigentlichen Wasserstofferzeu-
gung auch die Wasserstoffaufbereitung durch Druckwechseladsorption und die CO2-Abtren-
nung bis zur Verflissigung zu bertcksichtigen. Dabei ist davon auszugehen, dass der Anlage
496 MW Erdgas und 17,6 MW elektrische Energie zugeflihrt werden missen. Neben dem Ziel-
produkt Wasserstoff, das mit einem Druck von 20 bar zur Verfugung steht, werden auch
85,7 t/h CO, abgetrennt. Zusatzlich ist die Nutzung von Abwarme maglich, wobei die zur Ver-
fugung stehende Leistung vom Temperaturniveau der jeweiligen Anwendung abhangt. Rech-
nerisch ergibt sich somit eine Wasserstoffausbeute von 2,3 m® Wasserstoff pro m*® Erdgas.
Der energetische Ausnutzungsgrad, der aus der chemisch gebundenen Energie des produ-
zierten Wasserstoffs im Verhaltnis zur chemischen gebundenen Energie des Erdgases und
der bendtigten elektrischen Energie berechnet wird, betragt brennwertbezogen 68,9 %.

V2, proaukt * Hs n2

NaG = 3
A6 VErdgas * HS,Erdgas + Pelektrisch
Durch den zusatzlichen Energieaufwand fur Transport und Speicherung (31,7 kWh/t CO.)
[161] des CO: sinkt der energetische Ausnutzungsgrad der Prozesskette auf 68,0 % leicht
ab. Nachfolgende Abbildung gibt einen Uberblick tber die ein- und austretenden Energie-
strome.

CO,-
Transport /
Lagerung P H2
Erdgas
CO- «=Pp E|ckir. Energie
Abtrennung Prozessinterne Strome

0,1 TWh/a
Reformer

Hz-AUf-
bereitung PXRYNE

Abbildung 3-16: Energiebilanz der Wasserstoffherstellung iiber Dampfreformierung mit CCS.
Vollaststunden aller Anlagenkomponenten: 8.000 h/a. Druckstufe Hz: 20bar

4,0 TWh/a

3.2.4 Okologische Bewertung

Das Carbon-Footprint-Assessment der Dampfreformierung mit CCS ergibt sich aus der vorhe-
rigen energetischen Bewertung und den allgemeinen Annahmen (siehe Tabelle 3-2). Wie Ab-
bildung 3-17 zeigt, werden je produziertem kg Wasserstoff 3,36 kg Erdgas und 14,4 kg Wasser
bendtigt [5]. Das Erdgas besitzt dabei einen Emissionsfaktor von 55,9 kg CO»-eq/TJ (Mittelwert
landesspezifisch) [131]. Der Strombedarf der Dampfreformierung von 0,2 kWh/kg (Hz2) wird
Uber das Netz gedeckt und verursacht 0,08 kg CO2-eq/kg (H2). Der wesentlich grofRere Teil
entsteht durch direkte Emissionen aus dem Prozess (9,24 kg CO.-eq/kg (H2)), indem das Erd-
gas in Wasserstoff und CO, gespalten wird [147]. Dabei wird mit Hilfe der Aminwasche 90 %
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des anfallenden CO2 abgeschieden, sodass nur noch 0,92 kg CO2-eq/kg (Hz) in die Atmo-
sphare gelangen und die brigen 8,3 kg CO»-eq/kg (H2) abgetrennt und gelagert werden mus-
sen.

Durch den Prozessschritt des CCS (Strombedarf Abtrennung, Zwischenspeicherung, Trans-
port, Verpressung im Meeresgrund) fallen zusatzliche Emissionen von 2,94 kg CO;-eq/kg (H2)
an. Das abgetrennte CO; soll in der Nordsee vor Norwegen in einer friiheren Erdgaslagerstatte
im Meeresgrund langfristig eingespeichert werden. Der fir diesen Prozessschritt verwendete
Wert aus dem H2morrow-Projekt gibt die entstehenden CO,-Aquivalente fiir die Abtrennung
mittels Amin-Wasche, den Transport des CO. per Schiff und eine Speicherung im Meeres-
grund der Nordsee an (0,103 kg COz-eq/kg COx(gespeichert) [162]). Der Wert wurde hinsicht-
lich der Transportstrecke auf ca. 1000 km und des genutzten Strommix (DE) zur Abscheidung
angepasst?. Somit ergeben sich 0,33 kg COz-eq/kg CO(gespeichert).

= Wasser

=) Elekir. Energie 3,36 kg (Erdgas)

- H, N

---» CO,-Aquivalente 14,4 kg (H,0)

j Forderung, K
0,2 kWh (el) v 1kg (H,)
—»m—» Dampfreformierung

v
0,08 kg CO,-eq

0,68 kg CO,-eq

A
I
I
I
I
I
4

—_——
2,94 kg CO,-eq

0,92 kg CO,-eq

Abbildung 3-17: CO.-Bilanz der Wasserstoffherstellung durch Dampfreformierung mit CCS.

Abbildung 3-18 zeigt den Carbon-Footprint der Dampfreformierung mit und ohne CCS. Durch
eine Abscheidung des CO- in Hohe von 90 % kdnnen die direkten Emissionen deutlich gesenkt
werden. Allerdings verursacht der weitere Prozessschritt des CCS durch den Strombedarf der
Amin-Wasche und den Schiffstransport sowie der Verpressung im Meeresgrund der Nordsee
weitere Emissionen. Weitere Informationen zum Carbon-Footprint des CCS-Prozessschritts
sind im H2morrow-Projekt zu finden [162].

2 Aus der Quelle [162] wurde der Emissionsfaktor des norwegische Strommix zur Abtrennung des CO, durch Amin-Wasche
durch den Emissionsfaktor des deutschen Strommix (s. Tabelle 3-2) angepasst.
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Abbildung 3-18: Auswirkungen der Wasserstoffbereitstellung via Dampfreformierung mit CCS
(90 % Abscheiderate) und ohne CCS auf das Treibhausgaspotenzial

3.2.5 Risikobewertung

Fur die Dampfreformierung als Prozess, der sich in der grof3technischen Anwendung bewahrt
hat, sind keine signifikanten technischen Risiken zu erwarten. Die Kombination mit einer CO»-
Abtrennung im Abgasweg erhéht zwar den technischen Aufwand, wird aber als realisierbar
angesehen, sodass das technische Risiko der Wasserstofferzeugung insgesamt gering ist.

GroRRere Risiken bestehen allerdings bei der CO2-Speicherung. Auch wenn diese technisch
mdglich ist, ist die gesellschaftliche Akzeptanz gering. Eine Standortanalyse fir geeignete
Speicherplatze sollte daher durchgefihrt werden. Die Speicherung innerhalb Deutschlands ist
derzeit nicht abzusehen, sodass das CO in anderen Regionen gespeichert werden muss.
Neben dem Transportaufwand ist damit auch die Frage verbunden, in welchem Umfang an-
dere Lander einerseits Kapazitaten erschlieRen und diese andererseits auch flir COz-Importe
offnen. Neben den verfligbaren Kapazitaten sind damit auch die Kosten fir CO2-Transport und
Speicherung verbunden. Diese schwer abzuschatzenden Mehrkosten kdnnen, ebenso wie
Unsicherheiten bei der Kostenschatzung im Allgemeinen, zu Abweichungen von den ermittel-
ten Wasserstoffgestehungskosten fuhren.

Zusatzliche Risiken ergeben sich momentan auch auf Grund der noch nicht vorhandenen
rechtlichen und regulatorischen Rahmenbedingungen. Die Gesetzeslage erlaubt zum jetzigen
Zeitpunkt keine Einspeisung von blauem oder turkisenem Wasserstoff. Es muss daher beo-
bachtet werden, wie sich die Rechtslage und Regularien in nachster Zeit entwickeln.
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3.3 Turkise H2-Produktion: Erdgaspyrolyse

3.3.1 Beschreibung und technische Bewertung

Der Prozess der Erdgaspyrolyse bietet eine weitere Moglichkeit, aus fossilem Erdgas emissi-
onsarmen Wasserstoff herzustellen (siehe Abbildung 3-19). Gegenlber der Dampfreformie-
rung mit CCS ergeben sich somit Vorteile bei der Speicherbarkeit, da der Kohlenstoff hier in
fester Form anfallt.

Erdgas
Erdgaspyrolyse —» C-Lagerung/Nutzung
H> Ziel: 100.000 m* H./h

Abbildung 3-19: Schematische Darstellung der Prozesskette Erdgaspyrolyse

Die Entwicklung ist jedoch nicht so weit fortgeschritten, sodass die Prozesse bisher nicht den
Stand der Technik darstellen. Mit Ausnahme des Kvaerner-Verfahrens hat keiner der in Kapitel
2.2.1 beschriebenen Ansatze zur Erdgaspyrolyse TRL 4 Uberschritten. Trotzdem scheinen
Verfahren mit Kohlenstoffwanderbett besonders geeignet, da sie durch die in den Wanderbett-
reaktor integrierten Warmeubertragungszonen eine bessere Warmeintegration und somit ho-
here Effizienz ermdéglichen. Da sich im Reaktor und auch in den Warmelbertragungszonen
gebildeter Kohlenstoff auf den Partikeln des Wanderbettes ablagert und mit diesen ausgetra-
gen wird, ist das Risiko fur Verblockungen des Reaktors reduziert. Gegenuber den Verfahren
mit Metallschmelzen bieten sie zusatzlich den Vorteil, dass der Kohlenstoff nicht mit Metallen
verunreinigt wird, eine entsprechende Nachbehandlung ist nicht erforderlich. Angesichts die-
ser Vorteile und der bestehenden Entwicklungsaktivitdten werden Verfahren mit Kohlenstoff-
wanderbett beispielhaft fir die Bewertung der Pyrolyse betrachtet, auch wenn diese erst TRL
4 erreicht haben.

Da die Erdgaspyrolyse ebenso wie die Dampfreformierung im Wesentlichen die Versorgung
mit Erdgas und elektrischer Energie erfordert, ist auch hier prinzipiell die Wasserstofferzeu-
gung am Ort der Erdgasférderung oder der Wasserstoffnutzung maéglich. Letzteres bietet auch
hier den Vorteil, dass die vorhandene Erdgas-Infrastruktur unverandert weiter genutzt werden
kann, verbunden mit einem geringeren Aufwand und der Mdglichkeit, gezielt nur einzelne Nut-
zer bzw. Inselnetze zu versorgen. Zudem kénnen, zumindest anteilig, erneuerbare Gase ein-
bezogen werden, die die CO2-Bilanz weiter verbessern und die Importabhangigkeit reduzieren.

Das Erdgas kann ohne weitere Verdichtung in die Pyrolyse geleitet werden, die bei nahatmo-
sphérischem Druck betrieben wird. Das erzeugte wasserstoffhaltige Pyrolysegas wird nach
der Abtrennung ausgetragener Kohlenstoffpartikel abgekihlt und aufbereitet, z.B. durch
Druckwechseladsorption.

Der als Nebenprodukt anfallende Kohlenstoff kann prinzipiell stofflich genutzt werden. Bei-
spielhafte Anwendungen waren die Herstellung von Reifen, Kunststoffen oder Tinten. Sowohl
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die bestehenden als auch kunftige Anwendungen stellen allerdings teils hohe Anforderungen
an die Eigenschaften des Kohlenstoffs. Inwieweit diese bei gro3technischer Produktion erfullt
werden, kann noch nicht bewertet werden. Hinzu kommt der begrenzte Bedarf an Kohlenstoff.
Bei grotechnischer Anwendung der Erdgaspyrolyse ist dementsprechend davon auszuge-
hen, dass der erzeugte Kohlenstoff zumindest anteilig deponiert wird.

3.3.2 Okonomische Bewertung

Zur Ermittlung der spezifischen Wasserstoffgestehungskosten wurden die Investitions- und
Betriebskosten der Wasserstofferzeugung berechnet.

Analog zur Dampfreformierung wurden die Investitionskosten durch Strukturmethoden er-
mittelt. Grundlage dafir sind Bilanzmodelle, die auf Prozessbeschreibungen beruhen [163]
und anhand der Bilanzwerte die Abschatzung der Apparatekosten ermdglicht. Fir die Beispiel-
anlage belaufen sich die geschatzten Investitionen auf 287 Mio. Euro. Unter den Annahmen
nach Tabelle 3-17 belaufen sich die Wasserstoffgestehungskosten auf 0,37 €/kg Wasserstoff.
Im Gegensatz zur Dampfreformierung sind, abhangig von der weiteren Entwicklung, ggf. Po-
tenziale zur Kostensenkung vorhanden, die derzeit allerdings nicht beziffert werden kénnen.

Die Betriebskosten der Wasserstofferzeugung beinhalten einerseits die Bezugskosten der
erforderlichen Medien und andererseits die weiteren Betriebskosten fur Personal, Wartung/In-
standhaltung, Versicherung etc. Die Medienkosten werden anhand des spezifischen Bedarfs
entsprechend der stofflichen und energetischen Bilanzierung und den jeweiligen Bezugskos-
ten (Tabelle 3-17) berechnet, die weiteren Betriebskosten pauschal aus den Investitionskosten
abgeschatzt.

Tabelle 3-17: spezifischer Medienbedarf der Erdgaspyrolyse und Bezugskosten

Spezifischer Bedarf Bezugskosten P EEIE

Kosten
Elektrische Energie 9,65 kWh/kg 48,00 €/ MWh 0,46 €/kg H2
Erdgas 63,06 kWh/kg 25,00 €/ MWh 1,58 €/kg H2

Mit dem Nebenprodukt Kohlenstoff kdnnen gegebenenfalls Erlése erzielt werden, wenn die
erforderlichen Kohlenstoffqualitaten erreicht werden. Da im Falle der grof3technischen Nut-
zung der Erdgaspyrolyse zur Wasserstofferzeugung allerdings von einem Kohlenstoffuberan-
gebot auszugehen ist bzw. auch Kosten durch die anteilige Deponierung des Kohlenstoffs
entstehen kénnen, werden mdgliche Erlése der Kohlenstoffvermarktung nicht bertcksichtigt.

Die aus Investitions- und Betriebskosten errechneten spezifischen Wasserstoffgestehungs-
kosten betragen 2,66 €/kg, womit die ermittelten Kosten der Wasserstofferzeugung aus
Dampfreformierung mit CCS um 0,33 €/kg Uberschritten werden. Auch bei der Pyrolyse ist der
Hauptkostenfaktor im Erdgas zu sehen, bedingt durch den, Gberwiegend infolge des elektrisch
beheizten Pyrolyse-Reaktors, signifikant hoheren Strombedarf weisen aber auch die Strom-
kosten einen hohen Anteil auf (vgl. Abbildung 3-20). Die Gesamtkosten werden somit malf3-
geblich von den Energiekosten bestimmt, sodass auch bei der Pyrolyse eine starke Abhangig-
keit von der zukunftigen Entwicklung des Energiemarktes besteht.
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Abbildung 3-20: Verteilung der spezifischen Wasserstoffgestehungskosten durch Erdgaspyro-
lyse inkl. H2-Aufbereitung

3.3.3 Energetische Bewertung

Die energetische Bewertung der Prozesskette Pyrolyse erfolgt auf Basis von berechneten
Stoff- und Energiebilanzen. Diese beinhalten neben der eigentlichen Pyrolyse auch die Aufbe-
reitung des erzeugten Wasserstoffs durch Druckwechseladsorption. Ausgehend von einem
elektrisch beheizten Pyrolysereaktor erfordert die Erzeugung von 100.000 m3h Wasserstoff in
der Beispielanlage gemal Bilanz die Bereitstellung von 567 MW Erdgas, sodass ein spezifi-
scher Wasserstoffertrag von 1,97 m*® pro m?® Erdgas erreicht wird.

Trotz vorhandener Warmeintegration im Prozess entstehen bei der Pyrolyse auch Abwar-
mestrome, hauptsachlich durch die Kihlung der Produktstrome und die thermische Nutzung
von Nebenprodukten. Diese Abwarmestréme kdnnen zur Stromerzeugung genutzt werden,
wodurch der Strombedarf gesenkt und der energetische Ausnutzungsgrad gesteigert werden
kann. Nach Abzug dieser Eigenerzeugung sind fur die Reaktorbeheizung, Verdichter und
Pumpen insgesamt ca. 87 MW elektrischer Energie erforderlich, die extern bereitgestellt wer-
den mussen. Der energetische Ausnutzungsgrad belauft sich somit auf 54,2 %. Dieser, auch
im Vergleich zur Dampfreformierung mit CCS, geringe Wert ist dadurch bedingt, dass im Pro-
zess neben Wasserstoff auch 27,5 t/h Kohlenstoff entstehen. Unter der Annahme, dass Koh-
lenstoff hier als Nebenprodukt anfallt, wird dieser Heizwertstrom nicht mit in den Wirkungsgrad
einbezogen. Einen Uberblick tber die ein- und austretenden Energiestréme gibt Abbildung
3-21. Der mit dem bereitgestellten Erdgas zugefiuhrte Kohlenstoff wird nahezu vollstandig in
festen Kohlenstoff Uberfuhrt. Direkte CO2-Emissionen entstehen nur in geringem Umfang
durch die thermische Nutzung nicht umgesetzter Edukte.
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Abbildung 3-21: : Energiebilanz der Wasserstoffherstellung tiber Erdgaspyrolyse. Vollaststun-
den der Anlagenkomponenten: 8.000 h/a. Druckstufe H.: 20bar

3.3.4 Okologische Bewertung

Das Carbon-Footprint-Assessment der Erdgaspyrolyse ergibt sich aus der vorherigen energe-
tischen Bewertung und den allgemeinen Annahmen sowie Emissionsfaktoren (siehe Tabelle
3-2). Wie Abbildung 3-22 zeigt, werden fur die Herstellung von einem kg Wasserstoff 4,92 kg
Erdgas und 9,65 kWh(el) bendtigt (Tabelle 3-17). Neben den 3,87 kg CO2-eq/kg (H2) durch
den Stromverbrauch und 0,99 kg CO2-eq/kg (H2) durch die Nutzung des Erdgases fallen auch
direkte Emissionen von 0,085 kg CO2-eq/kg (H2) an (siehe Kapitel 3.3.3). Als Nebenprodukt
fallen 3 kg Kohlenstoff an, welcher aufgrund des Aggregatzustandes nicht als Treibhausgas
bilanziert wird, da er nicht in die Atmosphare gelangt. Mégliche Verwertungspfade des Koh-
lenstoffs kdnnten sich in verschiedenen Industriezweigen entwickeln. Dem Kohlenstoff wird in
dieser Betrachtung bisher kein Mehrwert zugeschrieben (siehe Kapitel 3.3.1).

well- Erdgas 4,92 kg (Erdgas)

— Kohlenstoff ;

sl Elekir. Energie
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Abbildung 3-22: CO.-Bilanz der Wasserstoffherstellung durch Erdgaspyrolyse

Insgesamt fallen somit bei der Herstellung von Wasserstoff durch die Erdgaspyrolyse
4,94 kg CO2-eq/kg (H2) an (Stand 2019). Wie Abbildung 3-23 zeigt, kann unter der Beruck-
sichtigung des prognostizierten Energiemix fur die Jahre 2030 und 2050, das Treibhausgas-
potenzial um 41 bzw. 74 % gesenkt werden. Wenn der anfallende Kohlenstoff als Substituti-
onsprodukt in anderen Industriezweigen Verwendung findet, wiirde sich dies bei einer Syste-

78 | DVGW-Forschungsprojekt G 201824



merweiterung positiv auf den Carbon-Footprint auswirken [5]. Das THG-Potenzial des verwen-
deten Strommix wirkt sich wesentlich sensibler auf das Ergebnis der Erdgaspyrolyse aus als
bei der Dampfreformierung, da deutlich mehr Energie pro kg Wasserstoff bendtigt wird.

6,0
5,0 E—
o 40
5\3 3.0 m Direkte Emissionen
(8: Erdgas
2 20 m Strom
1,0
0,0

Erdgaspyrolyse  Erdgaspyrolyse  Erdgaspyrolyse
2019 2030 2050

Abbildung 3-23: Auswirkungen der Wasserstoffbereitstellung durch Erdgaspyrolyse (Strommix
2019, 2030 und 2050) auf das Treibhausgaspotenzial

3.3.5 Risikobewertung

Die Pyrolyse zur Wasserstoffherstellung hat bisher nur einen geringen TRL erreicht und wurde
noch nicht im grof3technischen Mal3stab umgesetzt (vgl. Kapitel 2.2.1). Entsprechende Ver-
fahren befinden sich noch in der Entwicklung und Erprobung. Ob und wann diese Technolo-
gien tatsachlich fur eine breite Anwendung zur Verfigung stehen, ist derzeit nicht sicher. Mit
dem geringen technologischen Reifegrad sind auch Unsicherheiten bzgl. der Kostenschat-
zung, die auf Bilanzmodellen und Literaturdaten basiert, verbunden.

Der als Nebenprodukt erzeugte Kohlenstoff wird bei grof3technischer Anwendung zudem si-
cher nicht vollstandig in bestehenden Anwendungen stofflich genutzt werden kénnen, da zum
einen die anfallende Menge sehr grol sind und je nach Prozess, die notwendige Qualitat nicht
den Anforderungen gentgt. Somit ist eine sichere Lagerung zwingend notwendig. Die Anfor-
derungen an die Lagerung sind, verglichen mit CO, zwar prinzipiell geringere, allerdings mus-
sen mogliche Lagerkapazitaten trotzdem noch identifiziert, bewertet und erschlossen werden.
Abhangig von den damit verbundenen Aufwendungen und mdglichen Erlésen aus anteiliger
Kohlenstoffnutzung kénnen mit dem Produktkohlenstoff somit ggf. Kosten aber auch zusatzli-
che Erlose verbunden sein, die bisher nicht beachtet wurden.

Zusatzlich sind, wie bei der Dampfreformierung mit CCS, die rechtlichen/regulatorischen Rah-
menbedingungen bzgl. der Wasserstoffeinspeisung entscheidend. Fur die Wasserstofferzeu-
gung durch Pyrolyse bestehen somit Uber die technischen Risiken hinaus auch weitere. Die
Gesetzeslage erlaubt zum jetzigen Zeitpunkt keine Einspeisung von blauem oder tirkisenem
Wasserstoff. Derzeit befinden sich viele Regularien bezlglich der Wasserstoffproduktion und
-einspeisung noch in Diskussion. Es muss daher beobachtet werden, wie sich die Rechtslage
und Regularien in nachster Zeit entwickeln.
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