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Kurzfassung

In der vorliegenden Arbeit wird die Integration von Power-to-Gas Verfahren in Glasschmelz-
prozesse untersucht. Die etablierten Verfahrenstechniken der Glasherstellung basieren iiberwie-
gend auf fossilen Energietragern wie Erdgas und Erdél. Voll-Elektrische Schmelzverfahren sind
zwar bereits im Einsatz, aber hinsichtlich einer grofiskaligen wirtschaftlichen Implementierung
limitiert. Derzeit diskutierte Optionen fiir eine Dekarbonisierung der Glasherstellung bringen
umfangreiche Eingriffe in etablierte Prozesstechnik mit sich und gehen mit entsprechenden Ri-
siken fiir die Prozessstabilitét einher. Die Entwicklung neuartiger Verfahrenskonzepte ist daher

essentiell fiir eine zielfithrende Dekarbonisierung der Glasindustrie.

Im Rahmen dieser Dissertation werden daher Integrationskonzepte fiir Power-to-Gas (PtG)
Verfahren in etablierte Oxyfuel-Glasschmelzverfahren schrittweise entwickelt. Im ersten Schritt
wird ein Power-to-Hydrogen (PtH2) System integriert, das durch eine stufenweise Erhchung
des Wasserstoffanteils im Brennstoffgemisch eine angepasste Umstellung auf wasserstoffbasierte
Schmelzverfahren ermdéglicht. Im nédchsten Schritt wird durch ein geeignetes COo-Abscheide-
verfahren und die Nutzung von COg zur Methanisierung ein Power-to-Methan (PtM)-Verfahren

mit geschlossenem COy Kreislauf weiterentwickelt.

Zur Bestimmung der technischen und wirtschaftlichen Randbedingungen werden anschlieflend
Simulationsmodelle fiir jeden Verfahrensschritt im Gesamtsystem erstellt und validiert. Die
transienten Komponenten werden im Wesentlichen mit Hilfe der akausalen objektorientier-
ten Modellierungssprache Modelica modelliert. Hierfiir werden teilweise bestehende Modelica-
Bibliotheken genutzt und erweitert. Zudem werden neuartige Ansétze wie beispielsweise fiir
die transiente Modellierung von Oxyfuel-Schmelzwannen entwickelt. Quasi statische Verfahren
wie die COg Abscheidung werden in Aspen Plus modelliert. Mittels diesen Modellierungen wer-
den die technischen Randbedingungen fiir die anschlielende techno-6konomische Optimierung
identifiziert. Dafiir wird das Open Energy Modelling Framework (OEMOF) Toolkit genutzt.

Die Ergebnisse der Modellierungen und Optimierungen der PtG Systeme fiir die Glasindus-
trie konnen die technischen und wirtschaftlichen Einfliisse auf den Glasschmelzprozess zeigen.
Die Analyse einschlagiger Verbrennungsparameter wie Heiz- und Brennwerten, der adiaba-
ten Flammentemperaturen und charakteristischer Kenngréflen der Ofeneffizienz zeigt, dass
die Verdnderungen der Verbrennungseigenschaften bei einer Umstellung von Erdgas-Oxyfuel

Verbrennung zu vollstandiger Ho-Oxyfuel Verbrennung geringfiigiger ausfallen als bisher ange-
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nommen. Anhand einer Fallstudie fiir einen spezifischen Glasindustriestandort in Deutschland
werden anschlieend die Auswirkungen auf Energiebedarf des Gesamtverfahrens, Einfliisse auf
COs9-Emissionen und die Wirtschaftlichkeit des PtHs-Verfahrens untersucht. Durch das vorge-
schlagene System konnen die spezifischen Kohlendioxidemissionen um bis zu 60 % reduzieren
werden, wahrend der spezifische Energiebedarf um maximal 25 % steigt. Aufgrund mangelnder
Kapazititen erneuerbarer Energiequellen machen hohe CO9 Vermeidungskosten das System je-

doch gegenwértig noch unwirtschaftlich.

Die Untersuchungen zu COs-Abscheideverfahren konnten aminbasierte Absorptionsverfahren,
die bisher auch in der Kraftwerkstechnik eingesetzt wurden, als vielversprechendste Option
fir das PtM-Verfahren identifizieren. Aufgrund des geringeren Rauchgasvolumens ist die mo-
dellierte CO2-Abscheidungsanlage deutlich kleiner aus (40 m? Absorberkolonnenvolumen) als
absorptionsbasierte CO2-Abscheidungsverfahren fiir Kraftwerke (12.560 m* Absorberkolonnen-
volumen). Die fiir die COz-Desorption benétigte Abwéarme kann Aufgrund der Abwérmepo-
tentiale in Glasindustrie besonders energieeffizient und kostengiinstig zur Verfiigung gestellt
werden. Die resultierenden COg-Abtrennkosten liegen zwischen 38 und 39 €/t COs. Diese
Kosten sind unter den Werten von 50 - 65 €/t COq2 fiir vergleichbare industrielle Anwen-
dungen. Fiir die Gesamtintegration des PtM Verfahrens in die Glasindustrie konnte ein COq-
Reduktionspotential von mehr als 78 % ermittelt werden. Die techno-ckonomische Analyse
des PtM Systems wurde anhand der gleichen Fallstudie wie schon des PtHs Verfahrens vor-
genommen. Bei ausreichender Bereitstellung erneuerbarer Energieressourcen sind 1,76 €/m?
oder 1,26 €/kg synthetischen Erdgases moglich. Die Verwendung von Strom aus dem Netz
wiirde Strompreise < 0,126 €/kWh erfordern, um wettbewerbsfihige PtM-Verfahren in der

Glasindustrie zu ermoglichen.

Insgesamt kann gezeigt werden, dass PtG Konzepte eine vielversprechende Option sind, um
die weitere Nutzung etablierter Schmelztechnologien sicherzustellen, eine signifikante Reduk-
tion der CO9-Emissionen zu erreichen, sowie eine uneingeschrinkte Integration fluktuierender
erneuerbarer Energiequellen wie Photovoltaik- und Windkraftanlagen zu ermdéglichen. Verblei-
bende Herausforderungen liegen in den wirtschaftlichen Randbedingungen fiir die Verfahren.
Bei Zugriff auf leistungsstarke erneuerbarer Energiequellen ist eine Wirtschaftlichkeit bereits
unter gegenwartigen Bedingungen moglich. Weitere Optimierungsmafinahmen, wie fortgeschrit-
tene COo-Absorptionsmittel und intelligente Warmeriickgewinnungssysteme und -integration,
verbunden mit Kl-basierten Prognoseverfahren zur Laststeuerung kénnen die Wirtschaftlichen
Randbedingungen weiter verbessern. Mit Hilfe der entwickelten Modellierungs- und Optimie-
rungsanséitze kann der Einsatz von PtG Verfahren fiir beliebige weiterfithrende Fallstudien

untersucht werden.

iv



Abstract

In this thesis, the integration of power-to-gas technologies into glass melting processes is inves-
tigated. The established process technologies for glass production are predominantly based on
fossil energy sources such as natural gas and crude oil. All-electric melting processes are already
in use, but are limited in terms of large-scale economic implementation. Currently discussed
options for decarbonization of glass production involve extensive interventions in established
process technology and are linked to risks for process stability. Therefore, the development of

novel process concepts is essential for a successful decarbonization of the glass industry.

Within the scope of this dissertation, integration concepts for power-to-gas (PtG) processes
into established oxyfuel glass melting processes are developed in a stepwise approach. In the
first instance, a power-to-hydrogen (PtHg) system is integrated, which enables an adapted
conversion to hydrogen-based melting processes by gradually increasing the hydrogen content
in the fuel mixture. In the next step, a power-to-methane (PtM) process with a closed COq
cycle is being developed by means of a suitable COs separation process and the use of CO» for

methanation.

To determine the technical and economic boundary conditions, simulation models are develo-
ped and validated for each process step in the overall system. The transient components are
essentially modeled using the acausal object-oriented modeling language Modelica. For this
purpose, existing Modelica libraries are partly used and extended. In addition, novel approa-
ches are created, such as for the transient modeling of oxyfuel furnaces. Quasi-static processes
such as CO9 capture are modeled in Aspen Plus. Using these modelings, the technical cons-
traints for the subsequent techno-economic optimization will be identified. The Open Energy
Modeling Framework (OEMOF) toolkit will be used for this purpose.

The results of modeling and optimization of PtG systems for the glass industry can show
the technical and economic impacts on the glass melting processes. The analysis of relevant
combustion parameters such as gross and net calorific values, adiabatic flame temperatures and
characteristic parameters of furnace efficiency shows that the changes in combustion properties
when switching from natural gas-oxyfuel combustion to full He-oxyfuel combustion are more
minor than assumed so far. A case study for a specific glass industry site in Germany is
subsequently used to investigate the effects on energy demand of the overall process, influences

on CO2 emissions and the economics of the PtHy process. The proposed system can reduce
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specific carbon dioxide emissions by up to 60 %, while increasing specific energy demand by
a maximum of 25 %. However, due to lack of renewable energy source capacity, high COq

abatement costs make the system uneconomical at present for the conditions of the case study.

The investigations on CO2 capture processes could identify amine-based absorption processes,
which have also been used in power plant technology so far, as the most promising option for
the PtM process. Due to the smaller flue gas volume, the modeled CO5 capture system is signi-
ficantly smaller in size (40 m? absorber column volume) than absorption-based COq capture
processes for power plants (12,560 m?® absorber column volume). The waste heat required for
CO> desorption can be provided in a highly energy-efficient and cost-effective way due to the
waste heat potentials in glass industry. The resulting CO9 separation costs are between 38 -
39 €/t CO,. These costs are below the values of 50 - 65 €/t COq for comparable industrial ap-
plications. For the overall integration of the PtM process in the glass industry, a CO» reduction
potential of more than 78 % could be determined. The techno-economic analysis of the PtM
system was performed using the same case study as already applied to the PtHs process. With
sufficient supply of renewable energy resources, 1.76 €/m? or 1.26 € /kg of synthetic natural gas
is feasible. Using electricity from the German electricity grid would require electricity prices

< 0.126 €/kWh to enable competitive PtM processes in the glass industry.

Overall, it can be shown that PtG concepts are a promising option to ensure the continued
use of established smelting technologies, to achieve a significant reduction of COo emissions,
as well as to enable an unrestricted integration of fluctuating renewable energy sources such
as photovoltaic and wind power plants. Remaining challenges lie in the economic constraints
on the processes. With access to powerful renewable energy sources, economic viability is
already possible under current conditions. Further optimization measures, such as advanced
COg-absorbents and intelligent heat recovery systems and integration, combined with Al-
based forecasting techniques for load control can further improve the economic constraints.
The developed modeling and optimization approaches can be used to investigate the use of

PtG processes for any advanced case studies.

vi
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1 Einleitung

Das Material Glas ist aus den Bereichen des modernen Lebens nicht wegzudenken. Die Anwen-
dungsgebiete reichen von allgegenwértigen Alltagsprodukten wie Trink- und Flaschenglidsern
bis hin zu Behélterglasern fiir Lebensmittelverpackungen und Fenstergldsern in Wohnh&usern
sowie grofflachigen Fassaden oOffentlicher Gebdude. Glas ist ein wichtiger Ausgangsstoff fiir
Démmmaterialien und damit eine der Schliisseltechnologien fiir eine erfolgreiche Warmewen-
de. Aber auch in weniger offensichtlichen Bereichen des Alltags wie der Elektrotechnik nimmt
Glas eine wichtige Rolle ein. Naheliegende Anwendungen sind hier beispielsweise Displayglédser
in Bildschirmen und Monitoren oder Glasfaserkabel. Dennoch ist auch in weniger unmittelbar
sichtbaren Bereichen der Technik wie Mikrosystemen, Wafern und der Lithografie der Werk-
stoff Glas unverzichtbar. In der Medizintechnik ist es als Verpackungsmaterial fiir Impfstoffe
und Medikamente, die eine hohe chemische und physikalische Bestdndigkeit erfordern, sogar
von lebenswichtiger Bedeutung. Gerade in diesen hochspezialisierten Bereichen ist die An-
wendung von Glas mit weit hoheren technischen Anforderungen an das Material verbunden
als beispielsweise bei Alltagsprodukten. Dadurch werden die Herstellungsverfahren komplexer

und es entstehen hohe Anspriiche an konstante und planbare Fertigungsprozesse.

Die Herstellungsverfahren von Glas sind duflerst energieintensiv. Um feste, mineralische Aus-
gangsstoffe wie Quarzsand, Kalkstein, Dolomit und Feldspat in eine fliissige und formbare Glas-
masse zu schmelzen, miissen hohe Prozesstemperaturen von bis zu 1.600 °C erreicht werden
[1]. Aufgrund der kostengiinstigen und einfachen Verfiigharkeit wurde diese Warme bislang vor
allem mittels fossiler Energietriager wie Erdgas und Heizol bereitgestellt. Die Nutzung dieser
Energietrager ist jedoch unmittelbar mit hohen Kohlendioxid(CO2)-Emissionen verbunden.
Eine Abkehr davon ist im Zuge von wirksamen Klimaschutzmafinahmen unumgénglich und
mittlerweile in den Sektoren Energiewirtschaft, Verkehr und privaten Haushalten allgegenwér-
tig. Da rund 21 % der COy-Emissionen in Deutschland auf den Industriesektor entfallen, sind
entschlossene Klimaschutzmafnahmen auch in diesem Bereich unumgénglich [2]. Dies betrifft
besonders die energieintensiven Industriezweige wie die Chemiebranche, die Metallerzeugung

und -bearbeitung, aber auch die Herstellung von Glaswaren.

Um den wichtigen Grund- und Baustoff Glas auch in Zukunft weiterhin nutzen zu kénnen, miis-
sen die Herstellungsverfahren somit dauerhaft unabhéngig von diesen fossilen Energietrégern

funktionieren. Damit sind fiir die Glasindustrie vor allem die Herausforderungen der Energie-
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wende zu erneuerbaren Energiequellen wie Sonne, Wind, Wasserkraft und Biomasse verbunden.
Waiéhrend erneuerbare Energiequellen wie Wasserkraft und Biomasse zwar zeitlich konstant und
planbar zur Verfigung stehen, so ist ihr Potenzial in Deutschland jedoch technisch begrenzt
und damit mittel- bis langfristig limitiert. Fiir eine wirtschaftliche Glasherstellung ist der Zu-
gang zu kostengiinstigen Energiequellen jedoch unerlasslich. Die erneuerbaren Energiequellen
Windkraft und Photovoltaik bieten in Deutschland die vielversprechendsten Optionen fiir lang-
fristig giinstige Energiepreise, unterliegen aber witterungs- und tageszeitlich bedingten starken

Schwankungen und stehen damit nicht kontinuierlich zur Verfligung.

Fiir den Ausgleich dieser Schwankungen wird der Einsatz verschiedener Energiespeichertech-
nologien wie Kondensatoren, Spulen und Batterietechnologien vorgeschlagen. Diese Optionen
eignen sich vor allem fiir die Kurzzeitspeicherung von Strom bis maximal zum Ausgleich von
Tag- und Nachtschwankungen. Fiir den langfristigen saisonalen Ausgleich von Energiebedarf
und -erzeugung werden bisher vor allem die Gasspeicher diskutiert. Diese ermoglichen in Kom-
bination mit Power-to-Gas (PtG)-Verfahren die Erzeugung von gasférmigen Energietrigern
wie Wasserstoff (Hz) oder Methan (CH4) bei hohen Erzeugungsleistungen von PV-Anlagen
und Windkraftanlagen. Gase wie Hy und CH4 kénnen anschliefend teilweise oder vollstdndig
in der bestehenden Erdgasinfrastruktur gespeichert und im Fall von kalten Dunkelflauten zur
Waiérme- oder Stromerzeugung genutzt werden. Dadurch wird ein COs-emissionsarmes Energie-
system ermoglicht, das eine Energieversorgung aus schwankenden erneuerbaren Energiequellen

sicherstellen kann. [3]

Die signifikante Reduktion der COs-FEmissionen sowie die effiziente Integration von erneuer-
baren Energiequellen sind somit eine zentrale Herausforderung fiir die Glasindustrie in den
kommenden Jahrzehnten. Technische Losungen fiir diese Herausforderungen miissen zudem
kostengiinstig in die Fertigungsverfahren integriert werden kénnen und eine hohe Prozesssta-
bilitdt ermdglichen. Derzeit existiert eine Vielzahl von Vorschliagen, wie die Reduktion der
COqo-Emissionen gelingen kann, von hybriden Schmelzverfahren tiber vollstdndig elektrische
Schmelzen bis hin zur Nutzung von Wasserstoff (Hy) als Brennstoff. Alle diese Verfahren grei-
fen jedoch meist tief in etablierte Prozesse ein und sind mit entsprechenden Risiken hinsichtlich

der Prozessstabilitdt und konstanten Produktqualitdt verbunden.

1.1 Zielsetzung der Arbeit

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird daher ein neuartiger Ansatz fiir die Integration von
PtG-Verfahren in die Glasindustrie untersucht. Besonderer Fokus liegt dabei auf hoher Prozess-
stabilitdt und moglichst geringen Auswirkungen auf etablierte Fertigungsverfahren. Dafiir wird
in dieser Arbeit ein Verfahrenskonzept fiir die stufenweise Integration eines Power-to-Hydrogen

(PtH2)-Verfahrens sowie ein Verfahrenskonzept fiir die Integration eines Power-to-Methan
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(PtM)-Verfahrens entwickelt. Fiir das PtM-Verfahren wird auflerdem die COz-Abscheidung

aus den Abgasen der Glasindustrie untersucht.

Die entwickelten Integrationskonzepte fiir PtG-Verfahren in die Glasindustrie erlauben dar-
iiber hinaus die intensive Nutzung schwankender erneuerbarer Energiequellen sowie zudem ei-
ne signifikante Reduktion der COy-Emissionen. Gerade die Anwendung von Power-to-Methan
zeigt in Verbindung mit Oxyfuel-Schmelzverfahren ein vielversprechendes Potenzial, da hier
besondere Synergieeffekte der Sauerstoff(Os)-Versorgung und der Abwirmenutzung genutzt
werden konnen. Des Weiteren bietet dieses Verfahren den Vorteil, dass bestehende Erdgas-

Infrastrukturen weiterhin uneingeschrinkt genutzt werden kénnen.

Aufgrund der Komplexitat dieser beiden Bereiche sowie den hohen Kosten, die experimentelle
Untersuchungen mit sich bringen, wurde in dieser Arbeit ein rein auf Simulationsmodellen ba-
sierter Ansatz fiir die Kombination von PtG-Verfahren und Glasschmelzprozessen gewéhlt. Zu-
dem wurden Optimierungsalgorithmen fiir die techno-6konomische Bewertung der entwickelten
Verfahrenskonzepte eingesetzt, um die wirtschaftlichsten Anwendungsfélle von PtG-Verfahren

in der Glasindustrie identifizieren zu koénnen.



2 Aufbau und Struktur der Arbeit

Der Aufbau und die Struktur dieser Dissertation orientiert sich an den im Rahmen dieser

Arbeit entstandenen Publikationen in wissenschaftlichen Fachzeitschriften:

e Sebastian Gértner et al. ,Simulation and Techno-Economic Analysis of a Power-to-Hy-
drogen Process for Oxyfuel Glass Melting“, Energies 2021, 14(24), 8603. MDPI

e Sebastian Gértner et al. ,,Techno-Economic Analysis of Carbon Dioxide Separation for an
Innovative Energy Concept towards Low-Emission Glass Melting“, Energies 2023, 16(5),
2140. MDPI

e Sebastian Gartner et al. ,, Integration of Power-to-Methane into Glass Melting Processes*,
Atlantis Highlights in Engineering. Proceedings of the International Renewable Energy
Storage Conference 2022 (IRES 2022). Atlantis Press, 2023

Die Arbeit wurde aufbauend auf diesen Publikationen als Monographie verfasst. Daher wer-
den anstatt einer separaten Beschreibung von Methodik, Ergebnissen und Diskussion zu jeder
Publikation die Untersuchungen gesammelt dargestellt und in zusammenhingenden Kapiteln
strukturiert. Aulerdem werden ausgewéhlte Bereiche zu den Hintergriinden der Glasherstel-
lung, sowie der Methodik der Simulationsmodelle detaillierter beschrieben als in den zugrun-
de liegenden Publikationen. Die Inhalte der jeweiligen Kapitel werden im Folgenden genauer
beschrieben. Um zudem das abschnittsweise Lesen dieser Arbeit zu erleichtern, kann es zu

Redundanzen in den Beschreibungen bestimmter Aspekte kommen.

In dieser Arbeit wird aufgrund der vielen energietechnischen und -wirtschaftlichen Fragestel-
lungen die in dieser Disziplin iibliche Energieeinheit Wattstunden und deren Ableitung Watt
als Leistung verwendet. Um diese thermischen Energie- und Leistungsdimensionen vergleichbar
einordnen zu kénnen, werden hierfiir ebenfalls Watt und Wattstunden verwendet anstatt die

mitunter in der Warmetechnik tiblichere Angabe in Joule.

Kapitel 3 Hier werden zunéchst die Grundlagen der Glasherstellung und der aktuelle Stand
der Technik von Glaschmelzverfahren beschrieben. Dabei werden Hintergriinde zum Industrie-
sektor, den Tétigkeitsfeldern und der Glaschemie kurz zusammengefasst, bevor detaillierter

auf die verschiedenen Schmelzverfahren eingegangen wird. Darauthin werden die bisher dis-
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kutierten Ansétze der Glasindustrie zur Reduktion der COo-Emissionen und der Integration

erneuerbarer Energiequellen dargestellt.

Anschlielend wird der Stand der Technik von Power-to-Gas Systemen beschrieben. Dabei
werden zunéchst Elektrolysetechnologien, verschiedene Speicherkonzepte zur He-Speicherung
sowie Methanisierungsverfahren erldutert. Des Weiteren werden verschiedene Verfahren zur
COg2-Abscheidung beschrieben und hinsichtlich ihrer Eignung zum Einsatz in der Glasindustrie

eingeordnet.

Kapitel 4 beschreibt die im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Verfahrenskonzepte zur Inte-
gration von PtG-Verfahren in die Glasindustrie. Zunéchst wird ein PtHs-Verfahren beschrie-
ben, das die schrittweise Erh6hung von Ha-Anteilen im Brennstoffgemisch vorsieht. Dieses Ver-
fahren wird anschliefend um ein Integrationskonzept fiir aminbasierte CO2-Absorptionsprozesse

aus Rauchgasen erweitert und dargestellt.

Das abgeschiedene CO3 kann anschliefend durch die Integration eines thermochemischen Me-
thanisierungsreaktors mit Hy zu synthetischem Erdgas (engl. Synthetic Natural Gas (SNG))
reagieren und in einer Oxyfuel Glasschmelzwanne genutzt werden. Dieses Gesamtverfahren

wird als Integrationskonzept flir ein PtM-Verfahren beschrieben.

Kapitel 5 Im Abschnitt Methodik werden die entwickelten Simulationsmodelle fiir die Mo-
dellierung der jeweiligen Verfahrensschritte beschrieben. Dabei werden aus der Literatur iiber-
nommene Modelle mit entsprechenden Verweisen kurz beschrieben und eigens fiir diese Arbeit
entwickelte Modelle wie beispielsweise fiir Methanisierung und Oxyfuel-Glasschmelzverfahren
mit verbundenen Verbrennungsprozessen ausfiihrlich dargestellt. Neben den Modellierungsan-
sitzen wird die verwendete Optimierungsumgebung, sowie die Methodik der Wirtschaftlich-

keitsanalysen in diesem Abschnitt beschrieben.

Kapitel 6 Hier werden die Ergebnisse der Modellierungen und Optimierungen dargestellt.
Dabei wird analog zu der Reihenfolge der beschriebenen Verfahrenskonzepte vorgegangen. Die
entwickelten PtHo-Verfahren werden zunéchst anhand ihrer Auswirkungen auf die Verbren-
nung und Effizienz von Oxyfuel-Schmelzwannen bewertet und jeweils mit einer Fallstudie eine
wirtschaftliche Bewertung vorgenommen. Aufbauend darauf werden die Ergebnisse zur Un-
tersuchung des COo-Abscheidverfahrens in der Glasindustrie - mit besonderem Fokus auf die
spezifischen Kosten - beschrieben. Anschliefend werden die Ergebnisse der Untersuchungen
zum PtM-Verfahren in der Glasindustrie erldutert. Dabei werden zunédchst Auswirkungen auf
den spezifischen Energiebedarf und die COs-Emissionen eingeordnet. Anschlieend wird das
PtM-Verfahren auf Basis der selben Fallstudie wie das PtHs-Verfahren hinsichtlich der wirt-

schaftlichen Aspekte bewertet. Aus Griinden der Lesbarkeit wurden getroffene Annahmen zu
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Wirtschaftlichkeitsberechnungen teilweise direkt der jeweiligen Ergebnisbeschreibung zugeord-

net.

Kapitel 7 In der zusammenfassenden Diskussion werden zunéachst die wichtigsten Ergebnisse
dieser Arbeit gesammelt dargestellt. Weiterhin werden diese Ergebnisse diskutiert und Schluss-
folgerungen fiir die zukiinftigen Potentiale von PtG Systemen in der Glasindustrie in einem

allgemeineren Kontext abgeleitet.



3 Grundlagen und Stand der Technik

In diesem Kapitel wird zunéchst der Industriesektor der Glasherstellung beschrieben. Anschlie-
Bend wird auf die verwendeten Rohstoffe zur Glasherstellung (Abschnitt 3.2), sowie auf die
wichtigsten etablierten Schmelzverfahren eingegangen (Abschnitt 3.3). Zudem werden die bis-
her beschriebenen Ansétze zur Reduktion der CO2-Emissionen der Glasherstellung beschrieben
(Abschnitt 3.4). Weiterhin wird der Stand der Technik der einzelnen Verfahrenskomponenten
von PtG-Verfahren dargestellt (Abschitt 3.5). AbschlieSend werden etablierte Technologien fiir
die CO2-Abscheidung aus Rauchgasen diskutiert, da diese Verfahren die Schliisseltechnologie
fir die Verbindung von PtG-Verfahren mit Glasschmelzprozessen darstellen (Abschnitt 3.6).

3.1 Uberblick iiber den Industriesektor

Mit einem Gesamtumsatz von 12,7 Mrd. € ist die deutsche Glasindustrie die umsatzstarkste in
der EU, gefolgt von Frankreich mit 12,0 Mrd. € und Italien mit rund 6,0 Mrd. € [4]. Insgesamt
wurden in der EU im Jahr 2021 38 Mio. t Glas produziert [5]. Die Glasindustrie in Deutsch-
land lasst sich vor allem in die Sektoren Behélterglas-, Flachglas-, Glasfaser-, Gebrauchs- und
Spezialglasherstellung, sowie Glasbearbeitungs- und Veredelungsindustrie einteilen. Mit rund
21 % Umsatzanteil ist die Behalterglasherstellung mit Produkten wie Glasflaschen fiir Getran-
ke, weiteren Lebensmittelverpackungen und Tischglaswaren der wirtschaftsstirkste Sektor in
Deutschland. Mit 14 % folgt die Herstellung von Spezialglas- und technischen Glasern fiir die

Pharma- und Chemieindustrie, sowie technische Anwendungen wie Leuchtstoffréhren [1].

3.2 Einsatzstoffe der Glasherstellung - Gemengebereitung

Ausgangspunkt fiir die Herstellung von Glas ist zunéchst die Gemengebereitung. Hier werden
die wichtigsten Rohstoffe wie Sand, Kalkstein, Dolomit und Feldspat vermengt. Je nach An-
forderungen an das Glasprodukt und geforderter Qualitit variieren die Anteile der einzelnen
Stoffe.

Der Hauptbestandteil eines Glases ist der sogenannte Glas-, oder auch Netzwerkbildner. Auf-

grund der hohen Temperaturbestiandigkeit wird dafiir iiberwiegend Quarzsand (Siliciumdioxid,
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Si03) genutzt. Die hohe Temperaturbestindigkeit kommt jedoch aufgrund des hohen Schmelz-
punkts von SiOg von iiber 2.000 °C zustande. Deshalb kommen Netzwerkwandler als Flussmit-
tel und Stabilisatoren zur Verédnderung der Eigenschaften des Glasbildners zum Einsatz. Durch
die Zugabe von Flussmitteln wie Natriumoxid oder Kaliumoxid wird die Schmelztemperatur
des Glasbildners gesenkt. Wichtigstes Flussmittel der Glasindustrie ist Soda (Natriumcarbonat,
NapCOs3). Trotz des vergleichsweise geringen Gewichtsanteils von 13 % entfallen in Deutsch-
land rund 70 % der Rohstoffkosten auf Soda, da dieses synthetisch hergestellt werden muss.
Als Stabilisatoren kommen Calciumoxid (CaCO3) und Magnesiumoxid (MgO) zum Einsatz.
Diese werden in Form von Kalkstein (CaCOgz) und Dolomit (CaCO3-MgCO3) in das Gemenge
eingebracht. Die Zersetzung dieser Carbonate wiahrend der Gemengeschmelze fithrt zu COs-
FEmissionen aus dem Schmelzprozess selbst, welche zusétzlich zu denen aus der Verbrennung
von fossilen Brennstoffen in Schmelzwannen entstehen. Je nach weiteren gewiinschten Glasei-
genschaften oder spezifischen Merkmalen werden Additive wie Farbemittel oder Lautermittel

zur Homogenisierung eingesetzt. [6, 7]

Wichtige Glaszusammensetzungen sind Kalknatronglas, Bleiglas und Borosilikatglas, die zu-
sammen rund 95 % der geschmolzenen Gléser in Deutschland ausmachen [1]. Beispielhafte

chemische Zusammensetzungen fiir verschiedene Glassorten sind in Tabelle 3.1 dargestellt.

Tabelle 3.1: Chemische Zusammensetzungen von Glasarten [7, 8]

Nr. Glas Stoff chem. Zeichen Anteil
in Gew.-%

1 Kalknatronglas Sand SiO- 71-75
Natriumoxid NayO 12-16
Kalk CaO 10- 15

2 Kristallglas Sand Si0o 54 - 65
Alkalioxide Versch. 13-15
Weitere Oxide  Versch. 20 - 33

3 Bleikristallglas ~ Sand SiO- 54 - 65
Alkalioxide Versch. 13-15
Bleioxide PbO, > 18

4 Borosilikatglas  Sand SiOq 70 - 80
Bortrioxid B>Os3 7-13
Natriumoxid NasO 4.8
Kaliumoxid K>O
Aluminiumoxid AlyO3 2-7

5 Spezialglas Verschiedene chemische Zusammensetzungen

und Anteile, je nach Anforderungen.
Komplexere Zusammensetzungen als Nr. 1 - 4.
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Nach der Mischung der Rohstoffe wird das Gemenge mit Glasscherben vermengt. Die Zuga-
be von Scherben reduziert den fiir die Gemengeschmelze erforderlichen Energieaufwand (siehe
auch Abschnitt 5.6). Eine Zugabe von 10 % Scherben zum Gemenge reduziert den durchschnitt-
lichen Energiebedarf der Schmelze bereits um 2 - 3%. Bei den Scherben, die dem Gemenge
zugesetzt werden, handelt es sich iberwiegend um Riickstdnde aus der Glas-Original Equip-
ment Manufacturer (OEM) eigenen Produktion, oder riicklaufiger Ware von belieferten Kun-
den. Die Verwendungsmoglichkeiten von Recycling-Glas sind in vielen Glasindustriezweigen
begrenzt, da bislang die Sortenreinheit von Recycling-Scherben aus 6ffentlichen Sammelstellen
nicht ausreichend hoch ist. Zudem erschweren hohe Logistikkosten den wirtschaftlichen Einsatz

von Recycling-Glas [9, 10].

Das Gemenge-Scherben-Gemisch wird anschlieend in eine Schmelzwanne eingelegt, in der es
bei Temperaturen von bis zu 1.600 °C zu fliissigem Glas geschmolzen wird. Die fliissige Schmel-
ze wird anschliefend bei Temperaturen von rund 1.300 °C in der Glasformung zu beispielsweise
Glasflaschen, Fensterglas oder Glasrohren verarbeitet. Nach der Formgebung ist eine kontrol-
lierte Kiithlung der Glasmasse von rund 700 °C auf ca. 300 °C erforderlich um Schéden durch
Risse und Bruch zu vermeiden. Abschlieflend erfolgt die Qualitdtssicherung wie beispielsweise
durch Wandstérkemessungen oder Geometrie- und Miindungskontrolle, bevor das Glasprodukt

verpackt werden kann [11].

Der energieintensivste Schritt der Glasherstellung ist aufgrund der hohen Prozesstemperaturen
die Glasschmelze, auf die rund 50 - 85% des Gesamtenergiebedarfs zuriickgefiihrt werden
konnen [12, 13]. Aufgrund dieses hohen Energiebedarfs wurden verschiedene Technologien und

Verfahren entwickelt, deren Details im Folgenden nédher beschrieben werden.

3.3 Glasschmelzverfahren

Erdgas hat sich aufgrund der bisher konstanten und kostengiinstigen Verfligharkeit als primérer
Energietrager fir Glasschmelzprozesse in der europiischen Glasindustrie etabliert. Mehr als
75 % des Gesamtenergieverbrauchs der schmelzenden Glasindustrie in Deutschland entfallen

auf Erdgas. Weitere eingesetzte Energiearten sind Strom mit 17 % und Mineral6l mit 7% [12].

Energiekosten sind von elementarer Bedeutung fiir die Wirtschaftlichkeit der Glasherstellung.
Steigerungen der Energieeffizienz liegen folglich im wirtschaftlichen Interesse der Unterneh-
men und sind ein probates Mittel der Kostenreduzierung. Motiviert durch diesen Ansatz sind
im vergangenen Jahrhundert vielfaltige Mafinahmen zur Reduktion des spezifischen Energiebe-
darfs der Glasherstellung ergriffen worden. Wie in Abbildung 3.1 dargestellt, fiel der gemittelte
spezifische Energiebedarf verschiedener Glasherstellungsverfahren von rund 5.700 kWh/t Glas
im Jahr 1930 bis heute auf unter 1.000 kWh/t Glas. Da die spezifischen COo-Emissionen der

Glasschmelze eng mit dem spezifischen Energiebedarf verbunden sind, konnten auch diese von
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rund 1.400 kg CO2-eq./t Glas im Jahr 1930 auf unter 250 kg COg-eq./t Glas im Mittel gesenkt
werden (siehe Abbildung 3.1, rechte Achse) [14].
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Abbildung 3.1: Historische Entwicklung des spezifischen Energiebedarfs und der spezifischen
COy-Emissionen der Glasindustrie in der EU iiber alle Glasindustriesektoren
(Glasfasern, Behélterglas, Spezialglas). [14]

Der exakte spezifische Energiebedarf und damit verbundene COz-Emissionen sind stark von
der jeweiligen Glasart und Schmelztechnologie abhéngig und kénnen mitunter deutlich von den
in Abbildung 3.1 gezeigten Werten abweichen. Wahrend Kalknatronglédser der Behélterglasin-
dustrie einen spezifischen Energiebedarf von 550 kWh/t Glas fiir die Gemengeschmelze aufwei-
sen, so konnen fiir Borosilikatgldser in der Spezialglasindustrie teilweise iiber 1.000 kWh/t Glas

erforderlich sein [15].

Die Effizienz von Schmelzverfahren ist stark von der sogenannten Ziehrate einer Schmelzwanne
abhéngig. Je hoher die Schmelzleistung (=Ziehrate) ist, desto geringer sind die Warmeverluste
einer Wanne. Dies gilt sowohl fiir brennstoffbasierte Verfahren, als auch die voll-elektrische
Schmelze. Bei kleinskaligen Schmelzanlagen wirken sich die Warmeverluste durch die relativ
kalte Wannenmauerung stérker aus, als bei groflen Schmelzwannen. In Abbildung 3.2 sind die
Wirkungsgrade von elektrischen und brennstoffbeheizten Schmelzwannen gegeniibergestellt.
Wihrend kleinskalige brennstoffbeheizte Wannen mit weniger als 10t/d einen Wirkungsgrad
von unter 20 % aufweisen, so kénnen grofiskalige Wannen mit mehr als 200 t/d Wirkungsgrade

von bis zu 45 % erreichen [16].

Im Folgenden werden verschiedene etablierte Glasschmelzverfahren detaillierter vorgestellt.
Regenerativ- und Rekuperativschmelzwannen (Abschnitt 3.3.1 und 3.3.2) konnen als seit lan-
gem etablierter Stand der Technik in der Glasindustrie angesehen werden. Oxyfuel-Verfahren

(Abschnitt 3.3.3) finden aufgrund ihrer hoheren Effizienz, aber auch ihrer kostenintensiven
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Abbildung 3.2: Effizienz von brennstoffbasierten und elektrischen Schmelzwannen in Abhén-
gigkeit der Ziehrate [16]. In dieser Arbeit wurde ein Wirkungsgrad von 42 %
fiir Oxyfuel-Schmelzverfahren angenommen (vgl. Abschnitt 5.6.1)

Infrastruktur vor allem in der Spezialglasindustrie Anwendung. Voll-elektrische Schmelzver-
fahren (Abschnitt 3.3.4) stellen eine Alternative zu brennstoffbeheizten Prozessen dar, sind
aber bisher wegen ihrer vergleichsweise hohen Energiekosten nur in kleinskaligem Mafstab
etabliert. Dariiber hinaus existieren weitere Vorschldge fiir innovative Schmelzverfahren, die
bisher jedoch nicht {iber den Labormafstab hinaus demonstriert wurden. Einige dieser Verfah-
ren sind: Rithrschmelzverfahren (RAMAR Melter) [17], Drehrohrofen [18] und das verwandte
P10 Melter Konzept [17], Plasmalichtbogenschmelzen [17, 19] oder getauchte Brennverfahren
(submerged combustion melter (SCM)) [20]. Aufgrund ihres niedrigen Technologiereifegrades

sind diese Verfahren kaum im Einsatz und werden im Folgenden nicht weiter beschrieben.

3.3.1 Regenerativschmelzwannen

Regenerative Schmelzverfahren kénnen als das derzeit am weitesten verbreitete Schmelzver-
fahren in der Glasindustrie angesehen werden. Das grundsétzliche Prinzip eines regenerativ
befeuerten Ofens wurde bereits 1862 von Friedrich und Hans Siemens entwickelt [21]. Das
Verfahren sieht vor, dass Frischluft vor dem Eintritt in die Brennkammer vorgewérmt wird.
Dafiir werden heifle Verbrennungsabgase zunéchst durch eine Keramik-Gitterstruktur gefiihrt,
die dadurch aufgeheizt wird. Nach definierten Zeitintervallen (bis zu 30 Minuten) findet ein
sogenannter Feuerwechsel statt, bei dem die Brenner auf der gegeniiberliegenden Seite der
Schmelzwanne entziindet werden. Die Abgase werden nun durch die Regeneratoren gefiihrt,

die vorher zur Vorwarmung der Verbrennungsluft verwendet wurden [22]. Abbildung 3.3 zeigt

11
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Regenerativschmelzwannen mit schematischer Darstellung von Frischluft-, Warme- und Ab-
gasfithrung. Durch dieses Verfahren der Warmeriickgewinnung sind Vorwdrmtemperaturen von
800 - 1.000 °C erreichbar [23].

Regeneratoren \
= -

Zuluft-/
Abgaskanal

Schmelzwanne

Brenner

Warmestrom

A
"iscy, gy
e

(a) U-Flammenwanne

Schmelzwanne

Brenner

Regeneratoren $

Zuluft-/ <

Abgaskanal

Warmestrom

4
e

(b) Querbeheizt

Abbildung 3.3: Regenerativschmelzwannen mit verschiedenen Brenneranordungen. Heifle
Abgase werden durch hitzebestdndige Keramikgitterstrukturen geleitet.
Nach dem Feuerwechsel wird Verbrennungsluft durch die Keramikstruktur
gefiihrt und so vorgewérmt. [24]

Im Laufe der Zeit haben sich zwei verschiedene Brenneranordnungen etabliert. Die regenerativ-
endbefeuerte U-Flammenwanne (siehe Abbildung 3.3.a) kann dabei als das ,Arbeitstier der
massenproduzierenden Glasindustrie wie beispielsweise der Behélter- und Glasfaserherstellung
angesehen werden. Schmelzleistungen dieses Wannentyps beginnen iiblicherweise bei 300t/d
und reichen bis zu 700 t/d. Begrenzungen dieser Wannenbauart liegen in der Spannweite
der Gewdlbe und vor allem der Flammenlidnge [24]. Bei energieintensiven Glasern mit hohen
Anspriichen an die technischen Eigenschaften ist der gleichméBige Energieeintrag in die Glas-

schmelze durch die U-Flammenanordnung nicht ausreichend sicherzustellen.
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Dies kann durch eine querbeheizte Regenerativwanne (siche Abbildung 3.3b) kompensiert wer-
den. Die gleichméflige Verteilung der Brenner entlang der Seiten der Schmelzwanne erlaubt
einen gleichméfigeren Energieeintrag als bei der U-Flammenwanne. Die querbeheizte Regene-
rativwanne ist nur aufgrund der Gew6lbespannweite in den seitlichen Abmessungen begrenzt.
Typische Schmelzleistungen liegen bei 250 - 500t/d, aber auch Kapazititen von mehr als
750t/d sind realisierbar [24].

In der Vergangenheit wurden vor allem Optimierungen hinsichtlich der Anordnung der Git-
terstrukturen und der Stromungsverhéltnisse in den Regenerativkammern angestellt. Auf-
grund der langen Nutzungszeit dieses Wannentyps ist das zukinftige Entwicklungspotential
beschriankt [22].

3.3.2 Rekuperativschmelzwannen

Rekuperativschmelzwannen dhneln den regenerativen Schmelzsystemen, jedoch wird hier ein
direkter Kontakt von Verbrennungsabgasen und Verbrennungsluft vermieden (siehe Abbil-
dung 3.4). Stattdessen wird bei kleinen Schmelzleistungen von bis zu 80t/d auf eine indi-
rekte Warmeiibertragung durch Doppelmantel- oder Spalt-Wérmeiibertrager gesetzt. Doppel-
mantelwédrmeiibertrager bestehen aus zwei konzentrisch angeordneten Rohren. Doppelmantel-
Waérmeiibertrager bestehen aus zwei konzentrisch angeordneten Rohren, wobei durch das &u-
Bere, groBere Rohr heifle Rauchgase geleitet werden, wiahrend kalte Verbrennungsluft durch
das innenliegende, diinnere Rohr stromt. Die Vorwarmtemperaturen, die durch Doppelmantel-

warmeiibertrager erreicht werden konnen, liegen bei 600 - 700 °C [24].

2 o
Rekuperatoren = > Abwarmestrom

Schmelzwanne

Brenner

Abgaskanal

Abbildung 3.4: Rekuperative Schmelzwanne [24].

Bei hoheren Schmelzleistungen von 100 - 450t/d kommen Rohrbiindelwirmetibertrager zum
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Einsatz. Dabei durchstromt die Verbrennungsluft zunéchst Rohrbiindel, die direkt in den
Rauchgaskanal integriert sind. Die maximal erreichbare Vorwarmtemperatur bei Rohrbiin-
delwarmeiibertrager betrigt 750 °C. Kombinationen aus Doppelmantel- und Rohrbiindelwér-
meiibertragern kénnen Vorwédrmtemperaturen von bis zu 800 °C erreichen, sind jedoch auch
deutlich kostenintensiver [24]. Die Effizienz indirekter Warmeitibertriagersysteme liegt unterhalb

der von oben beschriebener Regenerativsysteme.

Die hoheren Rauchgastemperaturen nach der Warmeriickgewinnung ermoglichen den Einsatz
von beispielsweise Dampfturbinen zur Stromerzeugung. Zudem resultieren die vollstdndige Se-
paration von Rauchgasen und Verbrennungsluft sowie der konstantere Vorwadrmung in stabile-
ren Verbrennungsvorgéngen. Rekuperativschmelzwannen kommen damit vor allem bei hohen

Anforderungen an Glasreinheit und -qualitédt zum Einsatz.

3.3.3 Oxyfuel-Schmelzverfahren

Im Gegensatz zu den bisher genannten Schmelzverfahren, die auf Umgebungsluft als Oxi-
dationsmittel fiir den Brennstoff zuriickgreifen, wird bei Oxyfuel-Verbrennungsverfahren eine
hochreine Sauerstoffatmosphére fiir die Verbrennung genutzt. Dies steigert die Gesamteffizienz
des Schmelzofens um 5 - 10 % gegeniiber einer vergleichbaren Regenerativschmelzwanne und
um 25 - 40% im Vergleich zu einer rekuperativen Wanne [24, 25]. Diese Effizienzsteigerun-
gen sind im Wesentlichen auf verbesserte Verbrennungseigenschaften, sowie einen verbesserten
Stofftransport im Brennraum zuriickzufiihren. Die Verbesserung der Verbrennungseigenschaf-
ten kann anschaulich anhand der adiabaten Flammentemperaturen der Oxyfuel-Verbrennung
gegeniiber der konventionellen Luftverbrennung gezeigt werden. Wéahrend bei der Erdgas-Luft
Verbrennung adiabate Flammentemperaturen von 2.440°C erreicht werden, werden bei der
Oxyfuel-Verbrennung von Erdgas 2.775°C erreicht [26]. Der verbesserte Stofftransport der
Abgase ist im wesentlichen auf den signifikant reduzierten Stickstoffanteil in der Ofenatmo-
sphére zuriickzufithren. Dadurch wird die Bildung von Stickoxiden (NO,) nahezu vollstindig
vermieden. Neben den Effizienzvorteilen kénnen so mitunter auch strengere Umweltschutz-
mafinahmen ein Grund fir Glas-OEM sein, auf Oxyfuel-Verbrennungsverfahren umzusteigen
[27].

Oxyfuel-Schmelzverfahren sind somit eine Alternative zu regenerativen oder rekuperativen
Schmelzwannen. Dies liegt zum einen an den erheblich reduzierten Abgasvolumen und dem
nicht vorhandenen Frischluftbedarf von Oxyfuel-Schmelzwannen im Vergleich zu einer bau-
gleichen Regenerativschmelzwanne (Reduktion Stickstoffanteil Verbrennungsluft, siehe oben).
Dadurch wiirde die Effizienz der regenerativen Wérmeriickgewinnung bei ansonsten gleichblei-
benden Feuerwechselzeiten verringert werden. Gleichzeitig bringt der Wegfall der Feuerwechsel
einen Vorteil eines stabileren und gleichméfigeren Warmeeintrags in das Glasbad mit sich (ver-

gleiche Rekuperativsysteme, Abschnitt 3.3.2). Dies fithrt zunéchst zu finanziellen Einsparungen
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bei den Investitionskosten durch einen einfacheren konstruktiven Wannenbau gegeniiber den

wirmeriickgewinnenden Schmelzanlagen (vgl. Abbildung 3.3 - 3.5). [24]

Gewolbe

Brenner
Feeder

Abgas-
kanale

Abbildung 3.5: Oxyfuel Schmelzwanne. Verbesserte Verbrennungseigenschaften und effizien-
terer Stofftransport von Abgasen ermoglicht vereinfachten Ofenbau [24].

Den genannten Vorteilen von Oxyfuel-Verfahren stehen jedoch auch einige Nachteile gegen-
iiber. Hohe Investitionskosten fiir die Sauerstoffinfrastruktur, wie Luftzerlegungsanlagen (eng-
lisch: Air Separation Unit (ASU)) zur Sauerstofferzeugung, Rohrleitungssysteme und Os-
Druckgasspeicher, konnen mitunter die Kosteneinsparungen kompensieren, die durch die ver-
besserte Effizienz und den vereinfachten baulichen Aufwand der Schmelzwanne erzielt wer-
den kénnen. Zudem sind technisch etablierte ASU-Verfahren wie die Druckwechseladsorpti-
on (englisch: Vacuum Pressure Swing Adsorption (VPSA)) energieintensiv und erhéhen den
Strombedarf der Glasschmelze. Des Weiteren ist der Ofenbau zwar konstruktiv einfacher, aller-
dings stellen die erhéhten Flammentemperaturen auch erhéhte Anspriiche an die thermische
Besténdigkeit der Feuerfestmaterialien der Ofenmauerung [26]. Hierfiir kommen sogenannte
Aluminium-Zirkonium-Silikat Steine zum Einsatz, die ebenfalls hohere Investitionskosten im

Vergleich zu einfacheren Schmelzverfahren mit sich bringen [6].

Die Anwendung von Oxyfuel Schmelzverfahren wird daher aufgrund dieser Zusammenhénge
bei Glas-OEM sorgfiltig abgewogen, und ist wegen unzureichender Rentabilitét bei energiear-
men Glaszusammensetzungen (Kalknatronglas) in Europa noch nicht etabliert. Dagegen sind
diese vor allem in den USA und in Asien aufgrund der geringeren Stromkosten und dem da-
mit kostengiinstigeren Betrieb von ASU-Verfahren auch im Bereich von Standardglédsern mit
typischen Kalknatronkompositionen im Einsatz [13]. Dennoch sind Oxyfuel-Verfahren in der
Spezialglasindustrie, die auf wesentlich energieintensivere Glaszusammensetzungen wie Boro-
silikatgléser angewiesen ist, auch in Deutschland und Europa weit verbreitet. In diesem Indus-
triesektor konnen Oxyfuel-Schmelzverfahren als Stand der Technik angesehen werden [28]. Das
volle Potential von Oxyfuel-Schmelzwannen ist gegenwértig jedoch noch nicht ausgeschopft,
da diese bisher beispielsweise ohne weitere Optimierungen der Ofengeometrien als vereinfachte
Regenerativschmelzwannen konstruiert wurden [29]. Zudem wurden weitere Optimierungsmafl-

nahmen, wie die Kombination von Warmeriickgewinnungssystemen zur Brennstoffvorwdrmung
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von Oxyfuel-Verbrennungsverfahren entwickelt.

Optimierungen und Weiterentwicklungen von Oxyfuel Schmelzverfahren

Im sogenannten ,HeatOX“ Verfahren wird Sauerstoff und Erdgas mittels Warmetibertragern
vor der Verbrennung in der Schmelzwanne vorgewédrmt. Dadurch wird eine weitere Effizienz-
steigerung, sowie eine Reduktion von umweltschiadigenden Emissionen erzielt. Allerdings be-
wirken erhohte Vorwédrmtemperaturen von Erdgas und Sauerstoff reduzierten Spielraum bei
den Ziindgrenzen des Brennstoff-Oxid Gemisches, wodurch eine aufwendigere Uberwachung

der Verfahrenstechnik notwendig wird [30].

Eine weitere Optimierung ist durch Thermochemische Reformierung (TCR) von Erdgas vor
der Verbrennung moglich. Dieses Verfahren wurde unter anderem von Praxair im sogenannten
,Optimelt“ Verfahren entwickelt. Durch Abwarmenutzung aus den Verbrennungsabgasen wird
eine Reformierung des Erdgases zu Kohlenmonoxid (CO) und Wasserstoff (Hz) in optimierten
stochiometrischen Verhéltnissen erreicht. Der Heizwert des Brennstoffgemischs steigt dadurch
von rund 10 kWh/m? (konventionelles Erdgas) auf bis zu 12,6 kWh/m? an [31].

3.3.4 Elektrische Schmelzverfahren

Ein alternativer Ansatz zu brennstoffbeheizten Schmelzverfahren ist das voll-elektrische Schmel-
zen von Glas. Im Gegensatz zu Schmelzverfahren, bei denen Flammen zur Beheizung verwendet
werden, ist hier Konvektion anstelle von Strahlung der dominierende Warmeiibertragungsme-
chanismus. Aufgrund der elektrischen Leitfdhigkeit der fliissigen Schmelze kann elektrische
Energie durch Molybdén-Elektroden im Wannenboden zugefiihrt werden (siehe Abbildung
3.6).

Die Vorteile dieses Verfahrens umfassen eine wesentlich effizientere Wérmeiibertragung und
dadurch einen hoheren Gesamtwirkungsgrad des Schmelzprozesses von mehr als 70 % [16].
Voll-elektrische Schmelzwannen weisen zudem niedrigere Investitionskosten aufgrund ihres ge-
ringeren Platzbedarfs und einer wesentlich kompakteren Ofenmauerung auf, insbesondere im
Vergleich zu Regenerativschmelzwannen. Dies erméglicht hohere spezifische Schmelzleistungen
in t/(m2-d). Dariiber hinaus fallen durch den Wegfall der Verbrennung weniger Staub-, Abgas-

und Treibhausgasemissionen an, wie beispielsweise COg2, NO, und SO, [32].

Trotz dieser Vorteile wurden elektrische Schmelzverfahren bisher nur im Kleinmafstab von bis
zu 50t/d und fiir sehr energieintensive Spezialglaser eingesetzt. Die Hauptursache dafiir waren
in erster Linie die hohen Stromkosten einer voll-elektrischen Schmelzwanne im Vergleich zu
den bislang giinstigen fossilen Energietragern. Ob und wie héhere Schmelzleistungen erreicht
werden konnen, ist Gegenstand kontroverser Diskussionen [33]. Dennoch gab es erfolgreiche

Pilotprojekte, die Schmelzkapazitdten von bis zu 240t/d erreichen konnten [14]. Derartige

16



Grundlagen und Stand der Technik

Abgas-
kanale

Cold Top
Elektroden

Abbildung 3.6: Voll-elektrische Schmelzwanne. Das Glasbad wird durch Molybdén-
Elektroden im Wannenboden erhitzt. Das Gemenge wird im Oberbau, bei
relativ geringem Temperaturniveau eingelegt, daher auch die Bezeichnung
scold-top® Schmelzwanne. [24]

Anlagen setzen jedoch auf mitunter komplexe technische Losungen wie rotierende Schmelz-
bereiche und Wannenoberbauten [14]. Ausschlaggebend fiir die Komplexitét solcher Anlagen
sind die hohen Temperaturdifferenzen in einer elektrischen Schmelzwanne. Wahrend im Ober-
bau Temperaturen von ca. 600 - 700 °C herrschen, sind fir eine vollstdndige und blasenfreie
Gemengeschmelze je nach Glasart und -typ rund 1.300 °C und mehr erforderlich. Um dieses
Temperaturniveau stabil und iiber lange Zeit aufrechtzuerhalten, sind aufwéindige Regelungs-
verfahren sowie ein konstanter Energieeintrag in die Glasschmelze unabdingbar. Gerade bei
grofiskaligen Schmelzwannen treten hier aufgrund der ungiinstigeren Verhéltnisse von grof3fla-
chiger, beheizter Schmelzzone zu relativ kalter Wannenmauerung héhere Warmeverluste auf,

die somit eine konstante Temperaturregelung erschweren.

Es ist daher anzunehmen, dass mit voll-elektrischen Schmelzverfahren in naher Zukunft Schmelz-
leistungen von mehreren hundert Tonnen pro Tag erreicht werden kénnen. Dadurch wird die
voll-elektrische Schmelze auch fiir einen breiteren Anwendungsbereich, wie beispielsweise die
Herstellung von Behélterglas fiir Flacons und Flaschchen mit geringerem Bedarf, attraktiv.
Dennoch werden Floatglaswannen mit Kapazitédten von bis zu 800t/d noch lédngerfristig auf

gasbeheizte Schmelzverfahren angewiesen sein.

Zudem ist eine vollstédndige Dekarbonisierung der Glasherstellung durch voll-elektrische Schmelz-
verfahren nur mit einer kontinuierlichen Energieversorgung méglich. Strom aus fluktuierenden
erneuerbaren Energiequellen wie Photovoltaik- und Windkraftanlagen kann daher langfristig

nur mithilfe geeigneter Speichertechnologien genutzt werden.
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3.3.5 Elektrische Zusatzheizung und Hybridschmelzwannen

Die Vorteile voll-elektrischer Schmelzverfahren werden teilweise auch in brennstoffbeheizten
Schmelzwannen genutzt. Dabei werden neben den Brennern auch leistungsschwéchere Molybdéan-
Elektroden an bestimmten Stellen im Glasbad installiert, um die Glasqualitat durch gezielten
Energieeintrag zu verbessern. Dieses Konzept ist mittlerweile als sogenannte elektrische Zusatz-
heizung (EZH) weit verbreitet. Eine EZH deckt jedoch bisher nur rund 10 % des Energiebedarfs

einer Glasschmelzwanne ab [11].

FEine Ausweitung dieses Konzepts zu einer horizontalen Hybridschmelzwanne wurde unter ande-
rem in [34] diskutiert (siehe Abbildung 3.7). Hier wurde geplant, eine Schmelzwanne mit stark
erhohter EZH zu betreiben. Bis zu 50 % des Energiebedarfs soll durch Molybdéan-Elektroden
im Glasbad iibernommen werden. Der verbleibende Energiebedarf wird durch Oxyfuel-Brenner
gedeckt. Durch dieses Konzept kann der Gesamtenergiebedarf um 5 - 10 % gegeniiber einer
Schmelzwanne ohne EZH gesenkt werden. Die COg-Emissionen aus der Verbrennung kénnen
um 10 - 45 % gesenkt werden [24].

Brenner

Elektroden

Abbildung 3.7: Horizontale Hybrid-Schmelzwanne. Molybdén-Elektroden im Glasbad iiber-
nehmen bis zu 50 % der Leistung. Oxyfuel-Brenner dienen als zusétzliche
Energiequelle [24]

Bisher wurde nicht iiber die Méglichkeit eines flexiblen Wechsels zwischen voll-elektrischer und
ausschlieSlich brennstoffbetriebener Schmelze diskutiert. Ein solcher Wechsel wiirde zunéchst
eine ausreichend hohe elektrische Leistung durch Molybdén-Elektroden erfordern, sowie eine

redundante Brennerkapazitit. Die Umstellung der Beheizungsart wére mit einem erheblichen
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Aufwand in Messung, Steuerung und Regelung verbunden, um die thermische Tragheit beider
Systeme auszugleichen. Solche Wechsel der Beheizungsart wiirden mehrere Stunden dauern und
konnten daher nicht den flexiblen Lastwechseln von fluktuierenden erneuerbaren Energiequellen

folgen.

3.3.6 Abgasreinigungsverfahren

Aufgrund der Staubaufwirbelungen im Schmelzofen sowie den Emissionen von Kohlenmonoxid
(CO), Schwefel- und Stickoxide (SOy, NOy), sowie Salz- (HCl) und Flusssiaure (HF) sind in
der Glasindustrie Abgasreinigungssysteme gesetzlich vorgeschrieben. Wéhrend CO- und NOy-
Emissionen im Wesentlichen aus den Verbrennungsvorgéangen resultieren, entstehen SOy-, HCI-
und HF-Emissionen durch Zersetzungsreaktionen wiahrend der Gemengeschmelze aufgrund von
Verunreinigungen in den Ausgangsmaterialien. Um die je nach Land vorgeschriebenen Emissi-
onsgrenzwerte dieser Stoffe einzuhalten, wurden verschiedene Abgasreinigungssysteme in der
Glasindustrie etabliert. Zur Entfernung der Stdube sind Elektro- oder Tuchfilteranlagen Stand
der Technik. Zur Reduktion von gasférmigen Schadstoffen werden Sorbentien wie Léschkalk
(Calciumhydroxid, Ca(OH)3) vor den Filteranlagen in die Abgassysteme eingebracht, die diese

Schadstoffe binden und anschliefend mit dem Filterstaub abgeschieden werden kénnen.

Um Schéden an den Filteranlagen, insbesondere Tuchfilteranlagen, aufgrund zu hoher Abga-
stemperaturen zu vermeiden, werden Warmeiibertrager zur Abgasvorkiihlung eingesetzt. Die
dabei erzeugte Wéarme kann je nach Menge und Wéarmeiibertragungstechnologie in Fertigungs-
prozessen oder zur Gebidudebeheizung in Warmenetzen weiter genutzt werden. Bei kleineren

Schmelzanlagen kann die Abgaskiihlung durch Beimengung von Umgebungsluft erfolgen.
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3.4 Bisherige Ansatze fiir die Reduktion der

Treibhausgasemissionen

Der Markt der Glasherstellung ist &uflerst kapitalintensiv und mit langfristigen Investitionsperi-
oden verbunden. Gerade die Schmelzsysteme in der Behélter- und Flachglasherstellung miissen
auf Nutzungszeiten von 6 - 14 Jahren ausgelegt werden um mit ausreichendem wirtschaftlichen
Mehrwert betrieben werden zu kénnen. Gleichzeitig ist der Wettbewerb stark kostengetrieben
und hoch sensitiv fiir Produktqualitdten. Dennoch wurden bisher verschiedene Optionen fiir
die Reduzierung von klimaschédlichen Emissionen fiir die Glasindustrie diskutiert, die im Fol-

genden detaillierter vorgestellt werden.

Zunichst werden teilweise schon etablierte und einfach umzusetzende Optionen, wie die In-
tensivierung von Glasrecycling und Scherbennutzung, die Gemengevorwdrmung und Abwér-
menutzung sowie die Nutzung biogener Brennstoffe beschrieben. Im Anschluss wird auf die
derzeit meistdiskutierten und vielversprechendsten Dekarbonisierungsansétze voll-elektrische

Schmelzverfahren, sowie der Brennstoffwechsel von Erdgas zu Wasserstoff eingegangen.

3.4.1 Ausweitung von Glasrecycling und Scherbennutzung

Eine naheliegende Option zur Reduktion der COs-Emissionen ist die Ausweitung der Nutzung
von Recyclingglas. In Deutschland existiert ein umfangreiches Recycling System fiir Glaspro-
dukte, beginnend vom Pfand- und Riickgabesystem von Getriankeverpackungsglas bis zum
eigenstédndigen Sammlungssystem von Altglas. Der 6kologische Mehrwert von Mehrwegglas ist
stark von den Nutzungszyklen, der Transportdistanz der Behélter und deren Eigengewicht
abhédngig. Studien kommen zu dem Schluss, dass Mehrwegglas erst ab einer 3,5 fachen Nut-
zungszeit gegeniiber PET- und kartonagenbasierten Verpackungen bei gleichen Transportwegen

einen Gkologischen Mehrwert generieren kann [35].

Die Nutzung von Glasscherben zur Reduktion des Rohstoff- und Energiebedarfs der Glas-
schmelze ist etablierter Stand der Technik in der Glasindustrie. Ein Scherbenanteil von 10 %
im Gemenge reduziert den Energiebedarf der Schmelze um 2 - 3 % im Vergleich zu einem ver-
gleichbarem Gemenge ohne Scherbenanteil [36]. Je nach Glasart sind bis zu 90 % Scherbenateil
im Gemenge moglich und etabliert. Neben der Vermeidung von COs-Emissionen aufgrund des
reduzierten Energiebedarfs hat ein erhéhter Einsatz von Glasscherben weitere kolgische Vor-
teile wie beispielsweise die Schonung natiirlicher Ressourcen durch vermiedenen Rohstoffabbau,
vermiedene Deponieflichen sowie vermiedene Luft- und Gewasserverschmutzung. Somit liegt
eine wesentlich erhohte Nutzung von Glasscherben in der Produktion bis hin zu einer rein
Recycling-Glas basierten Kreislaufwirtschaft nahe, um die CO2-Emissionen der Glasherstel-

lung signifikant zu reduzieren. [37, 38]
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Allerdings stehen derzeit noch eine Reihe von technischen Restriktionen einer solchen Kreis-
laufwirtschaft im Weg. Bei der Nutzung von Scherben muss zwischen internen und externen
Scherbenquellen unterschieden werden. Interne Scherbennutzung begrenzt sich auf Glasscher-
ben, die bei der betriebseigenen Produktion oder bei Kunden anfallen, die ausschliefilich Glas
von einem Hersteller verarbeiten. Bei dieser Art der internen Scherbennutzung kann so die
Sortenreinheit der Glasscherben sichergestellt und gleichzeitig Verunreinigungen durch Fremd-
scherben effektiv vermieden werden. Bei externer Scherbennutzung werden Glasscherben aus
Offentlichen Sammlungen oder Scherben aus Aufbereitungsanlagen verwendet. Die Nutzungs-
moglichkeiten dieser Rohstoffquellen ist stark vom jeweiligen Glasprodukt abhéngig, das auf
Basis dieser Scherben hergestellt werden soll. Wahrend Glasscherben aus 6ffentlichen Samm-
lungen gut in der Herstellung von Glasfaserprodukten zur Herstellung von Dédmmstoffen ein-
gesetzt werden kénnen (downcycling), ist deren Anwendung in gleichwertigen Produkten mit

Herausforderungen verbunden und nicht ohne Aufbereitung nutzbar. [37, 38]

In Aufbereitungsanlagen wird Altglas aus 6ffentlichen Sammlungen zunéchst zerkleinert, gewa-
schen, mit Magneten von groberen Metallriickstdnden befreit und anschliefend mit optischen
und druckluftbasierten Verfahren nach chemischer Zusammensetzung sortiert. Abschliefflend
wird das Glasgranulat bei Temperaturen von ca. 1.500 °C aufgeschmolzen und homogenisiert.
Derart aufbereitetes Recyclingglas kann darauthin in der Behélter- und Flachglasindustrie wie-
der dem Produktzyklus zugefithrt und zu hochwertigen Produkten verarbeitet werden. Dabei
sind die Anforderungen der Flachglasindustrie an Recyclingglas hoher als die der Behéltergla-
sindustrie. Entscheidend fiir die Qualitdt des Recyclingglases ist dessen Resteisengehalt. Nur
sogenanntes ,low-Fe“ Glas garantiert eine Wirtschaftlichkeit des oben beschriebenen Aufberei-

tungsverfahrens [38].

Lander wie Belgien, Norwegen, Schweden und Deutschland erreichen hohe Recycling-Quoten
von bis zu 85 % [39]. Dennoch sind diese Aufbereitungsverfahren zum einen duflerst energie-
und damit COs-intensiv und in vielen Fallen auch wirtschaftlich unrentabel fiir viele Glasher-
steller. Ein wesentlicher Punkt ist in diesem Zusammenhang auch die Transportdistanz zwi-
schen Sammelstelle, Aufbereitungsanlage und Produktionsstandort. Die Nachhaltigkeit und
Klimaneutralitdt einer ausgedehnten Glas-Kreislaufwirtschaft ist somit noch mit deutlichen

Herausforderungen verbunden. [37, 38]

3.4.2 Gemengevorwirmung

Eine weitere Reduktion der COs-Emissionen in der Glasherstellung kann durch die Vorwér-
mung des Gemenges erreicht werden. Bei diesem Verfahren werden heifle Abgase nach den
Regeneratoren aufgefangen und durch Scherben oder Gemenge geleitet, um sensible Wérme
zuriickzugewinnen und gleichzeitig Staub- und SO4-Gehalt der Abgase zu reduzieren. Es han-

delt sich hierbei um eine ausgereifte Technologie, die verhéltnismafig einfach zu installieren ist
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und in der Glasindustrie bereits breitflichig eingesetzt wird. Mit geschétzten Captial Expendi-
tures (CAPEX)-Kosten von 1,5 Mio. € und und Operational Expenditures (OPEX)-Kosten von
120.000 €/a fur eine querbeheizte Regenerativschmelzwanne mit einer Ziehrate von 350 t/d,
ist dies zudem verhéltnisméfig giinstig und fithrt neben der Reduktion von COs-Emissionen

zur Steigerung der Produktionsraten und zu Energieeinsparungen. [37, 38]

Je nach Studienlage werden regenerative Schmelzsysteme mit mindestens 30 - 50 % Scherben-
anteil im Gemenge als geeignet fiir die Gemengevorwiarmung beschrieben. Ein Mindestscher-
benanteil in diesen Grofienordnungen ist erforderlich, um ausreichende spezifische Warmeka-
pazititen des Gemenges und damit eine wirksame Energieeinsparung zu erreichen. Ein 50 %
Scherbenanteil im Gemenge und das anschlieende Vorwérmen auf 500 °C kann beispielsweise
den Brennstoffbedarf der Schmelze um 8 - 12 % reduzieren. Die Netto-Energieeinsparungen
werden bei einer Erhdhung auf 60 % Scherben im Gemenge sogar auf bis zu rund 210 kWh/t
Glas geschétzt. Je nach Studien sind die Angaben zur Energieeinsparung jedoch mit starken
Schwankungen verbunden und miissen fiir jeden Anwendungsfall separat bewertet werden. [37,
38]

Die Gemengevorwérmung bringt potentiell jedoch auch Nachteile mit sich. So ist sie haufig
duflerst kapitalintensiv, da die Installation der erforderlichen Anlagentechnik mitunter den
gleichen Platzbedarf wie die Schmelzanlage selbst erfordert. Zudem kann ein Scherbenanteil von
mehr als 50 % zu Problemen wie beispielsweise Staubablagerungen an unerwiinschten Stellen
in der Forderkette und Materialriickstau fiithren [38]. Die Gemengevorwidrmung kann somit
zweifellos zu Energieeinsparungen fiihren, ist jedoch hinsichtlich ihres Energieeinsparpotentials
anderen Innovationen wie der voll-elektrischen Schmelze oder Isolierung der Schmelzanlage
unterlegen und iibersteigt deren Kosten-/Nutzenfaktor (siche Abschnitt 3.4.5).

3.4.3 Abwiarmenutzung

Eine Steigerung der Nutzung der Abwirmepotentiale ist ebenfalls eine Moglichkeit zur Reduk-
tion des Energiebedarfs und der damit verbundenen COs-Emissionen der Glasherstellung. Die
vielversprechendsten Potentiale bieten dafiir vor allem die Abgase, die je nach Schmelzsystem
25 - 30 % der insgesamt im Ofen eingesetzten Warme enthalten (siehe Abschnitt 5.6.1 und
Abbildung 5.7).

In der Literatur wird zwischen direkter und externer Abwarmenutzung aus Abgasen unterschie-
den. Bei der direkten Abwarmenutzung wird Abwérme beispielsweise fiir die Erzeugung von
Prozessdampf, Vorwarmung von Rohstoffen und Brennstoffen (siehe oben) oder zur Gebédude-
beheizung am Produktionsstandort genutzt. Bei der externen Abwéirmenutzung wird Abwéirme
aus dem Produktionsprozess fiir die externe Nutzung in Nah- und Fernwarmenetzen oder die

Erzeugung von Strom durch Technologien wie Organic Rankine Cycle (ORC) genutzt. [37, 38]
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Die Abwarmeriickgewinnung hat in energieintensiven industriellen Prozessen generell an Be-
deutung gewonnen, da diese eine der wichtigsten potenzielle Abwarmequellen fiir eine erfolg-
reiche Warmewende darstellen. Dieser Ansatz kann den Energiebedarf der Industrie senken,
die Energieeffizienz erhéhen und die Luftqualitdt durch die Verringerung der industriellen Ver-
schmutzung und der Treibhausgasemissionen verbessern. Anlagen zur Abwarmertickgewinnung
aus Glasschmelzprozessen, wie zum Beispiel die ORC-Anlage des Behélterglasherstellers OI
Glass in Villotta di Chions (Italien) mit einer elektrischen Leistung von 0,5 MW sind bereits in
Betrieb [37]. Die Investitions- und Betriebskosten fiir diese Technologie werden auf 1,7 Mio. €,
beziehungsweise 33.500 € pro Jahr fiir eine endbefeuerte, regenerative Behélterglasschmelzwan-
ne mit einer Ziehrate von 300 t/d geschétzt [37]. Das COg-Reduktionspotenzial dieser Abwir-
meriickgewinnung belduft sich auf ca. 33 t CO2-eq./Jahr [37]. Die Wirtschaftlichkeit von ORC-
oder Warmeriickgewinnungsanlagen in der Glasindustrie héngen von den Referenzkosten der

jeweiligen Energien ab. [37, 38]

Insgesamt betrachtet sind Abwérmeriickgewinnungstechnologien ein wichtiger Baustein, um
den Energieverbrauch und die Treibhausgasemissionen in der Glasindustrie mittel- und lang-
fristig zu senken. Allerdings ist das nutzbare Potential eingeschrdnkt und kann alleinstehend

keine vollstdndige Dekarbonisierung der Glasindustrie ermoglichen.

3.4.4 Biogene Brennstoffe, CCU und CCS

Biogene Kraftstoffe sind aus Biomasse gewonnene Brennstoffe wie Biogas (-methan) oder
Biodiesel. Glashersteller konnten mit Hilfe dieser Brennstoffe ihre COs-Emissionen reduzie-
ren, da das emittierte CO9 durch die Verbrennung derartiger Kraftstoffe bereits beim Wachs-
tum der biogenen Grundstoffe gebunden wird. Hochwertige Biokraftstoffe wie Biodiesel konnen
vergleichbare Verbrennungseigenschaften wie konventioneller fossiler Diesel bieten und dadurch
schnell und mit vergleichsweise geringen technischen Einschrénkungen eingesetzt werden. Da-
gegen kann Biogas aus etablierten Vergidrungsanlagen nicht uneingeschréankt fossiles Erdgas
ersetzen, da die Zusammensetzung und insbesondere der Methangehalt erheblich abweicht.
In Kombination mit COs-Abscheidetechnologien bei der Verbrennung biogener Brennstoffe
konnten dariiber hinaus negative Netto-COo-Emissionen fiir Glasherstellungsprozesse erreicht
werden. [38]

Bedingt durch die Vorkette weisen Biokraftstoffe jedoch trotz ihres CO9-Minderungspotentials
hohe COs-Emissionen auf. Des Weiteren kann eine Konkurrenzsituation mit anderen Wirt-
schaftszweigen um die Nutzung biogener Brennstoffe, sowie eine Konfliktsituation hinsichtlich
der Nutzung von landwirtschaftlichen Anbauflachen zur Nahrungsmittelerzeugung entstehen.
Eine Studie von Glass for Europe geht davon aus, dass selbst die gesamte derzeitige jahrli-
che Produktion von Biomethan (rund 19.300 GWh) in der EU nicht ausreichend ist, um den

Energiebedarf der derzeit bestehenden rund 52 Floatglasanlagen in der EU decken zu kénnen
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[40]. Fiir weitere Glasindustriezweige wie Behélterglas- oder Spezialglasherstellung wére die

Biomethanproduktion daher nicht ausreichend.

3.4.5 Ausweitung von voll-elektrischen Schmelzverfahren

Die Elektrifizierung der Glasindustrie ist eine vielversprechende Methode zur effektiven Ver-
ringerung der COo-Emissionen, wenn die eingesetzte elektrische Energie aus regenerativen
Erzeugungsanlagen stammt. Verbunden mit der hohen Effizienz von voll-elektrischen Schmelz-
verfahren im Vergleich zu brennstoffbeheizten Optionen resultieren weitere vielversprechende
Aussichten auf eine wirksame COq-Emissionsminderung, sowie niedrigeren NOy-Emissionen. In
Studien konnte gezeigt werden, dass der Nettoenergieverbrauch einer voll-elektrischen Borosilikatglas-
Schmelzwanne mit rund 1,1 MWh/t Glas etwa 35 % niedriger als der einer vergleichbaren

brennstoffbetriebenen Schmelzwanne ist [41].

Allerdings ist die Technologie der voll-elektrischen Schmelze bisher nur fiir verhaltnisméfig klei-
ne Schmelzwannen bis 50 t/d kommerziell verfiigbar. Der Einsatz der Technologie fiir Schmelz-
leistungen von > 250 t/d - wie sie vor allem in der Flachglasindustrie iiblich sind - wird in der
Fachliteratur kontrovers diskutiert [14, 23, 33].

Die Herausforderungen liegen in den einerseits extrem hohen erforderlichen Prozesstempera-
turen bis zu 1.600 °C, die fir eine blasenfreie Schmelze von bestimmten Gléasern erforderlich
sind. In Verbindung mit den vergleichsweise geringen Temperaturen von bis zu 700 °C in den
Oberbauten der Cold-Top-Wannentechnologie entstehen hohe Temperaturgradienten, die eine
regelungstechnische Komplexitdt mit sich bringen. Hinzu kommen die geometrischen Grofle
typischer Behélter- und Flachglasschmelzofen, sowie die kontinuierliche Betriebsweise. Diese
Faktoren summieren sich zu einem hohen mess-, steuer- und regelungstechnischem Aufwand,
der bislang noch nicht in Realanlagen demonstriert werden konnte. Folglich ist das Erreichen
voll-elektrischer Schmelzverfahren in allen Bereich der Glasindustrie derzeit noch nicht ab-
sehbar. Studien gehen davon aus, dass voll-elektrische Systeme erst nach 2030 kommerziell
in einem Bereich bis 400 t/d eingesetzt werden kénnen [42]. Fraglich ist jedoch weiterhin, ob
elektrische Schmelzverfahren fiir hohe Scherbenanteile im Gemenge geeignet sind, da dadurch
die erforderlichen niedrigen Oberflichentemperaturen von Cold-Top Wannen nicht eingehalten
werden konnen. Dies steht in Kontrast zum erweitertem Einsatz von Recyclingglas [38] (siehe
Abschnitt 3.4.1).

Eine vollsténdige Elektrifizierung der Glasindustrie wiirde den Strombedarf dieses Industrie-
sektors um mindestens 170 % erhéhen [38]. Infolgedessen miissen lokale Stromnetze ausge-
baut werden, um die erforderliche Stromversorgung sicherzustellen. Das grofite Hindernis fiir
die vollstindige Elektrifizierung der Glasindustrie ist die verminderte Wirtschaftlichkeit des

elektrischen Schmelzens aufgrund signifikant hoherer Stromkosten im Vergleich zu fossilen
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Energiequellen. Gleichzeitig verhindert die fehlende Wirtschaftlichkeitsperspektive weitere Auf-
wendungen fiir Forschung und Entwicklung von erforderlichen grofiskaligen voll-elektrischen

Schmelzsystemen.

3.4.6 Wasserstoffbasierte Schmelze

Wasserstoff (Hy) wird aufgrund der Verbrennung ohne unmittelbar entstehende COq-Emis-
sionen als vielversprechender Energietriager fiir die Dekarbonisierung von Hochtemperatur-
warmeprozessen in vielen Industriezweigen gesehen. Die Einsatzmoglichkeiten von Hy in der

Glasindustrie sind jedoch derzeit von gegensétzlichen Ansichten geprigt.

Die Verbrennungseigenschaften von Hs und speziell Ho-Oxyfuel werden als vielversprechend
fiir Glasschmelzprozesse beurteilt [43]. Basis dieser Ansichten sind vor allem hohe adiabate
Flammentemperaturen, sowie gute Implementierbarkeit und die Regelungsfahigkeit von Ho-
Brennern in bestehenden Wannenkonzepten. Derartige Wannenkonzepte wurden durch um-

fangreiche Arbeiten und CFD-Simulationen in theoretischem Rahmen demonstriert.[43]

Die Nachteile sind verringerte Ziindgrenzen von Hs, héhere Flammengeschwindigkeiten, so-
wie wesentlich verdnderte Strahlungseigenschaften der Ho-Flamme im Vergleich zu typischen
Erdgasflammen. Die verringerten Ziindgrenzen sowie die hoheren Flammengeschwindigkeiten
koénnen aulerdem zu unerwiinschten Riickziindungen - gerade im Bereich der Feeder (siehe Ab-
bildung 3.5) - nach dem eigentlichen Schmelzofen fithren. Dies kann zu erheblichen Einbufien

in der Glasqualitdt und im Extremfall explosionsartigen Riickziindungen fithren. [11]

Des Weiteren weist Hy eine erheblich geringere volumetrische Energiedichte als fossiles Erdgas
auf. In Verbindung mit den reduzierten Strahlungseigenschaften einer Ho-Flamme im Ver-
gleich zu einer Erdgasflamme ist die Gesamtkette der Energiebereitstellung wesentlich weniger
energieeffizient als die bestehende Erdgasinfrastruktur [38]. Dartiber hinaus sind noch nicht
alle chemischen Einfliisse des erh6hten Wasserdampfgehalts infolge von Ha-Verbrennung in der
Ofenatmosphére auf das Glasbad geklért [44].

Das COs Reduktionspotential von rein Hs-beheizten Schmelzwannen ist zudem wesentlich von
der Herstellungsart des verwendeten Hy abhéngig. Fiir die verschiedenen Herstellungsformen
von Hy wird gegenwiértig eine Klassifizierung in Farben angewendet. Der Grofiteil des derzeit
industriell genutzten Hy wird durch Dampfreformierung von Erdgas hergestellt. Diese Herstel-
lungsweise ist mit hohen COs-Emissionen verbunden, da das im Erdgas enthaltene Methan
bei diesem Verfahren zu COs9 oxidiert und an die Umgebung abgegeben wird. Hy aus diesem
Herstellungsverfahren wird als grauer Wasserstoff bezeichnet. Wird das bei der Dampfrefor-
mierung entstehende COs durch Carbon Capture and Storage (CCS) Prozesse nicht an die
Umgebung abgegeben, so wird dieser Hs als blauer Wasserstoff klassifiziert. Derzeit werden

vor allem die Umweltauswirkungen des Herstellungsverfahrens von blauem Wasserstoff, mit
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der Hy Produktion mittels Wasserelektrolyse und vollstédndig erneuerbaren Stromquellen wie
Windkraft- und Photovoltaikanlagen verglichen. Hs aus diesen Quellen wird als griiner Wasser-
stoff bezeichnet. Dariiber hinaus existieren Farbklassifikationen fiir tiirkisen (Methanpyrolyse),
gelben (Wasserelektrolyse und konventioneller Strommix) oder violetten (aus Kernkraftanla-
gen) Wasserstoff, sowie weitere Varianten, die im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter relevant
sind. In [45] wurde festgestellt, dass blauer Wasserstoff im Vergleich zu konventionellem (d.h.
grauem) Wasserstoff nur 9 - 12 % weniger COo-Emissionen mit sich bringt. Laut [46] hangt die
Klimawirkung von blauem Wasserstoff jedoch in wesentlichem Mafle von Schliisselparametern
wie den Methanemissionen in der Erdgasversorgungskette, der CO2-Abscheidungsrate wahrend
der Produktion und der angewandten Berechnungsmethodik fiir die globale Erwérmung ab. Da-
her wird geschlussfolgert, dass blauer Wasserstoff in Bezug auf die Klimaauswirkungen mit der
Produktion von griinem Wasserstoff konkurrieren kann, wenn modernste Prozesstechnologien

und Messgrofien angewandt werden. [46]

Je nach Herstellungsart und Bewertungsmethode ist der Einsatz von Hy zur Dekarbonisierung
von Hochtemperaturprozessen in energieintensiven Industriesektoren wie der Glasindustrie un-
terschiedlich zu bewerten und unterliegt einer groflen Schwankungsbreite. Verbunden mit den
verbleibenden technischen Herausforderungen kann gefolgert werden, dass weitere Forschun-
gen und Entwicklungen erforderlich sind, um das Dekarbonisierungspotential einer rein Hs-

basierten Glasindustrie vollsténdig beurteilen zu kénnen.

3.4.7 Bewertung der Optionen fiir eine CO;,-neutrale Glasherstellung

Derzeit ist keine der diskutierten Dekarbonisierungsoptionen fir die Glasindustrie in der La-
ge, die definierten Klimaschutzziele zu erreichen. Sogar die Best-Case Szenarien iiberschreiten
die vorgesehenen COy-Budgets des 1,5 °C Ziels um 200 %. Das globale Emissionsbudget fiir
die Glasindustrie zur Einhaltung dieses Ziels liegt fiir den Zeitraum von 2020 - 2050 bei rund
17,7 Mt COs. Fir die Einhaltung des 2,0 °C Ziels steht ein maximales COs-Emissionsbudget
von 112 Mt CO4 im gleichen Zeitraum fiir die Glasindustrie zur Verfiigung. Trotz des wesentlich
hoheren Emissionsbudgets des 2 °C Ziels kann dieses nur eingehalten werden, wenn eine voll-
stdndige Abkehr von fossilen Energietrdgern hin zu erneuerbaren Energietrédgern stattfindet.
[37, 47]

Eine Dekarbonisierung der Glasherstellung wird des Weiteren aufgrund wirtschaftlicher und
soziotkonomischer Zwéange voraussichtlich erst ab 2030 durch die Industrie selbststdndig ver-
folgt, wenn nicht signifikante politische oder wirtschaftliche Weichenstellungen beschleunigende
Wirkungen entfalten. Zudem bestehen wesentliche Forschungsliicken fiir weitere Optionen zur

Dekarbonisierung der Glasindustrie.[46]

Zusammenfassend ldsst sich dennoch schlussfolgern, dass eine Kombination der derzeit disku-
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tierten Moglichkeiten fiir ausgewéhlte Sektoren der Glasherstellung bereits ausreichend sein
kénnen, um die Klimaziele zu erreichen. Vor allem fiir die Spezialglasindustrie bieten voll-
elektrische Schmelzverfahren vielversprechende Mdoglichkeiten. Fiir die verhaltnisméfig kleins-
kaligen Schmelzwannen mit Kapazitédten um 50 t/d sowie Glédser mit einem spezifischen Ener-
giebedarf von mehr als 1.000 kWh/t Glas stehen bereits jetzt technische Losungen fiir die
Umsetzung zur Verfiigung. In Verbindung mit ausgeweitetem Scherbeneinsatz, Abwéirmenut-
zung zur Gemengevorwarmung und vermehrtem Einsatz von Strom aus regenerativen Quellen

erscheint eine deutliche Reduktion der schmelzbedingten COo-Emissionen realistisch.

Dennoch bestehen Forschungsliicken, die geschlossen werden miissen, um eine vollstdndige De-
karbonisierung der Glasindustrie sektoriibergreifend zu erméglichen. Daher ist der in dieser
Arbeit gewéhlte Ansatz zur Untersuchung von Power-to-Gas Konzepten in der Glasindustrie
unbedingt erforderlich, um diese Forschungsliicke weiter zu schliefen und einen Anstof} fiir die
weitere Forschung und Entwicklung in diesem Bereich voranzutreiben. Der Ansatz der Inte-
gration von Power-to-Methan Systemen in die Glasindustrie ist komplett neuartig und wurde
bisher noch nicht in der wissenschaftlichen Literatur diskutiert. Durch die Untersuchung von
PtG-Konzepten in der Glasindustrie tragt die vorliegende Arbeit dazu bei, neue Optionen fiir
die Reduzierung der COs-Emissionen bereitzustellen und einen Beitrag fiir Dekarbonisierung

auch in den Bereichen der Flach- und Behélterglasindustrie zu leisten.
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3.5 Power-to-Gas Verfahren

Power-to-Gas Verfahren wurden urspriinglich als Langzeitspeicher fiir den Ausgleich saisonaler
Schwankungen von erneuerbaren Energiequellen wie Photovoltaik- und Windkraftanlagen kon-
zipiert. Der grundsétzliche Ansatz ist, iberschiissigen Strom aus diesen Energiequellen mittels
geeigneter Verfahrensschritte in gasformige Energietrager wie Wasserstoff oder Methan umzu-
wandeln und so speicherfihig zu machen. Dafiir kénnen vorhandene Infrastrukturen wie das
bestehende Erdgasnetz und -speicher genutzt werden [48]. Dieser Ansatz wurde zu sogenann-
ten Power-to-X Verfahren weiterentwickelt, die ebenfalls die Nutzung und Wandlung von iiber-
schiissigem Strom zu beispielsweise Warme, verschiedenen Kraftstoffen wie Diesel oder Kerosin,
aber auch Grundstoffen der chemischen Industrie wie Ammoniak vorsehen. In dieser Arbeit
sind vor allem die Wandlung von iiberschiissigem Strom zu Wasserstoff in PtHs-Konzepten
und zu Methan in PtM-Verfahren relevant.

Kerntechnologie der meisten PtX Verfahrenskonzepte ist die Elektrolyse von Wasser (H20),
bei der mit elektrischem Strom HyO in Wasserstoff (Hg) und Sauerstoff (O3) gespalten wird. In
bisher konzipierten Verfahren dient vor allem Hs als Energietrager oder wichtiger Grundstoff

fiir die weitere Verwertung, wihrend Oz in der Regel an die Umgebungsluft abgegeben wird.

3.5.1 Elektrolyse

Als technisch etablierte Elektrolyseverfahren von Wasser werden gegenwirtig die alkalische
Elektrolyse (Alkaline Electrolysis (AEL)), die Hochtemperatur- oder Festoxid-Elektrolyse (So-
lid Oxide Electrolyser Cell (SOEC)) und die Protonenaustauschmembran Elektrolyse (Proton
Exchange Membrane (PEM)) betrachtet [49, 50].

Alkalische Elektrolyse Die AEL weist den hochsten Technologiereifegrad (Technology Rea-
diness Level (TRL)) aller Elektrolysetechnologien auf und ist dementsprechend mit hoher
Marktreife und giinstigen Investitionskosten verbunden. Allerdings gehen die thermischen Be-

triebsbedingungen mit einer eingeschriankten Teillastfahigkeit von 30 - 100 % einher. [50]

Hochtemperatur-Elektrolyse Die SOEC bietet mit bis zu 95 % den hochsten Wirkungsgrad
aller Elektrolyseverfahren [3]. Hauptgrund fiir diese hohe Effizienz ist die reduzierte Reakti-
onsenthalpie der Wasserdampfzersetzung im Vergleich zu fliissigem Wasser. Allerdings bedingt
dies hohe Prozesstemperaturen von 600 - 1.000°C [50]. Dieses Temperaturniveau kann zwar
energieeffizient durch die Integration der Abwirme aus thermokatalytischen Methanisierungs-
reaktoren zur Verfiigung gestellt werden, jedoch folgt aus der damit verbundenen thermischen
Trégheit des Systems eine reduzierte Teillastfdhigkeit [51]. Zudem ist das Verfahren auf dem
niedrigstem TRL von 5 - 6 aller hier beschriebenen Elektrolyseverfahren [3].
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Protonenaustauschmembran-Elektrolyse Die vielversprechendste Technologie fiir den Ein-
satz in PtG-Verfahren ist die PEM-Elektrolyse [3, 50]. Sie hat die hochste Teillastfédhigkeit von
0 - 100 % und kann dadurch ideal den Fluktuationen von Windkraft- und Photovoltaikanlagen
folgen. PEM-Elektrolyseure sind kommerziell verfiighar und befinden sich gegenwértig in ei-
nem starken Markthochlauf und sind in Leistungsklassen von mehreren MW verfiigbar [52]. Sie
sind auf dem Weg sich als Standarttechnologie fiir PtX-Anwendungen zu etablieren. Allerdings
fehlen Langzeiterfahrungen hinsichtlich mehr als 10 Jahren Betriebszeit. PEM-Elektrolyseure
kénnen daher auf einem TRL von 7 eingeordnet werden [50]. Die Forschung und Entwicklung
dieser Technologie fokussiert sich gerade auf die industrielle Serienfertigung, wodurch eine si-

gnifikante Kostenreduktion erwartet wird [49].

3.5.2 Speichertechnologien

Ein weiterer wichtiger Bestandteil von PtG-Verfahren ist die Speicherung von Gasen wie Hs
oder Methan (CHy). Im Hinblick auf eine potentielle Nutzung von PtG-Verfahren in der Gla-
sindustrie ist vor allem die Speicherung von Hs relevant, da nachgelagerte Verfahrensschritte
technisch bedingt auf einen konstanten Ho-fluss angewiesen sind (vgl. Abschnitt 4.1 und 4.3).
Gegenwartig in der Fachliteratur diskutierte Ho-Speichertechnologien kénnen in die folgenden

Technologieklassen eingeteilt werden:

e Physikalische Technologien wie {iber- oder unterirdische Druckgasspeicher, sowie Fliissig-

Hs-, oder Kryogen-Speicherverfahren [53];

o Adsorptionstechnologien, basierend auf kohlenstoffhaltigen Materialien wie mehrwandi-
gen Kohlenstoff-Nanoréhrchen, (engl. multi-walled carbon nanotubes, MWCNTs), metall-
organischen Gertisten (engl. Metall Organic Framework (MOF)) oder auch Zeolithen
beruhen [53];

o Absorptionstechnologien, die auf Metallhydraten wie beispielsweise Eisenoxidpellets ba-

sieren [54].

o Chemische Hy Speicherverfahren wie fliissig-organische Wasserstofftrager (engl. liquid

organic hydrogen carriers, LOHCs) [55],

Fiir eine potentielle Integration von PtG in die Glasindustrie sind iiberirdische Druckgasspei-
cher die gegenwirtig vielversprechendste Option. Diese Speichertechnologie weist derzeit noch
den hochsten TRL auf und ist demzufolge mit den niedrigsten Investitionskosten verfiighar [53].
Dennoch ist die Anwendung weiterer innovativer Speichertechnologien in der Glasindustrie eine
vielversprechende Option, die in weiterfithrenden Arbeiten untersucht werden sollte, da gera-
de die hohen Abwéirmepotentiale der Glasindustrie vielversprechende Einsatzbedingungen fiir
LOHC- oder Metallhydrat-Technologien bieten [26].
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Neben der Speicherung von Hy ist fiir die Integration von PtG in die Glasindustrie auch
eine Oy Zwischenspeicherung relevant. Bisher wurde die Sauerstoffversorgung fiir die Oxyfuel-
Verbrennung entweder durch Lieferungen mittels LKW und Fliissig-Os-speicher oder durch
ASU-Anlagen direkt am Industriestandort sichergestellt. Dementsprechend sind im Langzei-
teinsatz erprobte und technisch stabile Systeme einschldgiger Hersteller ein defacto-Standard

in der Oxyfuel-Glasschmelztechnologie [56].

Methanisierung, Glasschmelze, sowie Abgasnachbehandlung und COs-Abscheidung (vgl. Ab-
bildung 4.3) kénnen als quasi-statische Prozesse mit nur sehr eingeschranktem transienten
Verhalten betrachtet werden. Dennoch ist ein konstanter Eduktstrom von Hy und COs fir
eine stabile Methanisierung erforderlich. Um eventuelle Schwankungen in der Produktionsleis-
tung der CO9-Abscheidungsanlage kompensieren zu kénnen, kann daher bei der technischen
Umsetzung des PtM-Verfahrenskonzepts eine COz-Speicherung sinnvoll sein. Die Speicherung

von COg in Druckgasbehéltern ist ebenfalls eine langzeiterprobte Technologie [57].

3.5.3 Methanisierung

Zur Synthese von Methan aus COs und Hy werden im Wesentlichen zwei verschiedene Verfah-
ren angewendet, die biologische und die thermochemische Methanisierung. Bei der biologischen
Methanisierung erfolgt die Umwandlung zu CHy mittels lebender Organismen (Archeen). Bio-
logische Methanisierungskonzepte sind bislang nur in einem kleinskaligen Mafistab von bis zu
einem MW Leistung verfiigbar. Forschungs- und Entwicklungsprojekte fokussieren sich derzeit

auf die Hochskalierung der Leistung und die Langzeitstabilitdt des Prozesses [58, 59].

Die thermochemische Methanisierung beruht auf einem katalysatorgestiitzten Prozess in ei-
nem Reaktor. Thermochemische oder auch thermokatalytische Methanisierungsreaktoren wur-
den bereits in mehreren grofiskaligen PtM Pilotanlagen in Leistungsbereichen mehrerer MW
eingesetzt und erprobt [49]. Dabei sind verschiedene Reaktorkonzepte entwickelt worden und
mittlerweile kommerziell verfiigbar [60]. Gegenwértig sind vor Festbett-Reaktoren die meist-
verwendeten Reaktorkonzepte in PtM-Verfahren. [50, 61].

Reaktionsmechanismen der Thermochemischen Methanisierung

Die dominierende chemische Reaktion bei der thermokatalytischen Methanisierung ist die CO9
Hydrierung im sogenannten Sabatier-Prozess (Reaktionsgleichung 3.1). Sie kann gleichzeitig
als iibergeordnete Gesamtreaktionsgleichung der thermochemischen Methanisierung angesehen
werden.

COs 4+ 4Hy & CHy +2H0 1 AHY = —165% (3.1)
Diese Gesamtreaktion der COs Hydrierung kann durch zwei dominierende Teilreaktionen be-

schrieben werden. Die erste ist zundchst die COo Reduktion in der reversen Wassergas-Shift
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Reaktion, nach

k
CO; + Hy = CO + HyO AHY = +41 K (3.2)

mol
Die zweite wichtige Teilreaktion ist die CO-Hydrierung zur CHy-Bildung:

k
CO +3Hy & CHy +2H,0 1 AHY = _ 906 &L (3.3)

mol

Neben den Reaktionsgleichungen 3.2 und 3.3 werden in der Literatur weitere Teilreaktionen wie
die reverse Trockenreformierung von CO beschrieben [61]. Zudem treten weitere Nebenreaktio-
nen wie die Boudouard-Reaktion (siehe Reaktionsgleichung 3.4), die CO- und CO2-Reduktion,
Methanpyrolyse, sowie die Alkan- und Alkenformation auf [50].

Bei den chemischen Reaktionen aus Gleichungen 3.1 - 3.3 handelt es sich um Gleichgewichtsre-
aktionen. Deren Umsetzungsrate wird durch die Menge und Reinheit der zugefiihrten Edukte,
sowie durch Reaktortemperatur und -druck beeinflusst. Je nach Reaktortechnologie werden
Arbeitspunkte fiir Druck und Temperatur definiert. Abweichungen von diesen Randbedingun-
gen fithren zu Schéden an den Katalysatoren im Reaktor oder unzureichendem CHy-Gehalt
im Synthetischen Erdgas (engl. SNG). Im Folgenden werden diese Einflussfaktoren und deren

Auswirkungen genauer diskutiert.

Thermodynamik der thermochemischen Methanisierung

Fiir die thermochemische Methanisierung miissen die Eduktgase COs und Hy mindestens im
stochiometrischen Verhéltnis von 1:4 zugegeben werden. Nur bei Einhaltung dieses Verhélt-
nisses ist eine hohe Umsetzungsrate zu CHy moglich. Um dieses Verhéltnis in realen Reaktor-
konzepten gewihrleisten zu koénnen, wird ein stochiometrischer Hy Uberschuss zugegeben [60].
Dadurch wird sichergestellt, dass keine C-Bildung durch unvollstindige CO-Methanisierung
(siehe Gleichung 3.3) stattfindet. Vor allem die Boudouard-Reaktion ist bei unvollstdndiger
CO-Methanisierung fiir die C-Bildung verantwortlich:

2C0 — C+ COq AHY = —172 KT (3.4)

mol

Zudem besteht ein nichtlinearer Zusammenhang zwischen Umsetzungsrate und CHy-Gehalt im
SNG [61]. So fiihrt beispielsweise eine Umsetzungsrate von 98 % nur zu einem CHy-Gehalt von
< 95%. Nach DVGW Arbeitsblatt G 260 - Gasbeschaffenheit ist fiir SNG ein CHy4-Gehalt von
> 95 % erforderlich, um in das deutsche Erdgasnetz eingespeist werden zu diirfen [62]. Dieser
CHy4-Gehalt wird erst bei Umsetzungsraten von 99 % erreicht (siehe Abbildung 3.8a) [61].

Nach dem Prinzip des kleinsten Zwangs von Le Chatelier wiren aufgrund der molaren Anteile
der Edukte und Produkte der Reaktionsgleichungen 3.2 - 3.3 hohe Prozessdriicke ideal fiir eine
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hohe Umsetzungsrate zu CHy. Gleichzeitig wiirde aufgrund der Exothermie der Gesamtreak-
tion nach Reaktionsgleichung 3.1 eine Temperaturerniedrigung das Reaktionsgleichgewicht in

Richtung der Produkte verschieben.
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Abbildung 3.8: a) Einfluss der Umsetzungsrate auf CHy-Gehalt im SNG. [61, 62]
b) Einfluss der Betriebstemperatur und -druck auf COs-Umsetzungsrate,
CHy4- und Hy-Gehalt im SNG. [61]

Das stark exotherme Verhalten der dominierenden Methanisierungsreaktionen erschwert jedoch
den Betrieb eines thermokatalytischen Methanisierungsreaktors am thermodynamischen Ideal
von geringer Temperatur und hohem Druck. Die Betriebstemperaturen und -driicke kommer-
ziell verfiigbarer Reaktorkonzepte variieren zwischen 200 - 600 °C und 20 - 80 bar [50, 61]. Fiir
kommerziell verfiigbare Festbett-Reaktoren haben sich Betriebstemperaturen von 300 °C, so-
wie ein Betriebsdruck von 20 bar als energetisches und produktives Optimum bewéhrt. Bei

diesen Prozessbedingungen ist rein aufgrund der thermodynamischen Zusammenhénge ein
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CH,4-Gehalt von ca.93 %, sowie ein Hy-Gehalt von ca. 5,2% im SNG erreichbar, siche Ab-
bildung 3.8b [50, 61]. Hohere Anreicherungen von CHy werden durch die Verweildauer der

Gase im Rektor, sowie dem Katalysator erreicht [63].

Katalysatoren der thermochemischen Methanisierung

Gegenwartig haben sich Nickelkatalysatoren als optimale Balance aus Katalysatoraktivitét,
Selektivitdt und Rohstoffkosten etabliert. Die Vermeidung der Deaktivierung dieser Katalysa-

toren ist das Hauptziel bei Reaktorauslegungen und -betriebskonzepten.

Deaktivierungen entstehen durch Abweichungen von den oben beschriebenen Randbedingun-
gen wie Druck und Betriebstemperatur des Reaktors. So kénnen beispielsweise durch unzurei-
chende Kiihlung an bestimmten Stellen sogenannte Hot-Spots entstehen. An diesen Hot-Spots
tritt eine thermische Versinterung der Katalysatorpartikel auf, die zur Bildung von Ni(CO)y

fiihrt und damit die Katalysatoraktivitiat reduziert.

Weiterhin kénnen chemische Reaktionen mit dem Katalysatortragermaterial zur Deaktivie-
rung fiihren. Diese treten beispielsweise bei Aluminiumoxid (AlpOgz)/ Nickeloxid (Ni/SiOg)-
Katalysatoren auf, vor allem wenn Restsauerstoff oder -wasser aus der Elektrolyse im Syn-
thesegas mitgefithrt wird. Des Weiteren kénnen unerwiinschte chemische Reaktionen wie die
Boudouard-Reaktion nach Gleichung 3.4 am Katalysator selbst auftreten. Obwohl diese Re-
aktion bei idealem Reaktorbetrieb nur untergeordnet auftritt, so fiihrt die Bildung und Ab-
lagerung von elementarem Kohlenstoff dennoch zur lokalen Deaktivierung des Katalysators.
Dariiber hinaus wirken Verunreinigungen in den Eduktgasen als Katalysatorgifte und kon-
nen zu Deaktivierungen fithren. In der Literatur werden hierfiir in erster Linie Schwefel- und
Halogenverbindungen (F, Cl, Br) beschrieben, aber auch As, Se und Te [63].

Diese Stoffe kénnen bei unzureichender Reinheit des CO9 in den Reaktor gelangen, wie Ex-
perimente zur direkten Methanisierung von Rauchgasen aus oxyfuel-befeuerten Kraftwerken
zeigen konnten [64]. Vor allem Schwefeloxide (insbesondere SO2) fithrten schon bei geringen
Konzentrationen von 3 ppm zu starken Leistungseinbriichen nach bereits 16 Stunden Betriebs-
dauer und somit einer Deaktivierung der Katalysatoren [64]. Eine direkte Methanisierung von
Oxyfuel-Rauchgasen aus der Glasindustrie ist aufgrund dieser Datenlage nicht moéglich, da
bei der Gemengeschmelze SO2-, HCl- und HF-Emissionen auftreten, die im Abgas mitgefiihrt
werden. Diese werden zwar durch die Abgasnachbehandlung auf die geltenden Emissionsgrenz-
werte reduziert, allerdings sind gerade die SOs-Konzentrationen im Reingas noch zu hoch fiir
eine direkte Methanisierung (siehe Tabelle 5.5) [65].

33



Grundlagen und Stand der Technik

3.6 CO,-Abscheidung aus Rauchgasen

Technologien zur CO2-Abscheidung aus Rauchgasen von Verbrennungsprozessen werden iibli-
cherweise in Pre- und Post-Combustion Prozesse unterteilt. Pre-Combustion Verfahren haben
zum Ziel, kohlenstofthaltige Verbindungen in fossilen Brennstoffen bereits vor der Verbren-
nung abzuscheiden. Post-Combustion Prozesse greifen dagegen nach erfolgter Verbrennung in
die Abgase ein und scheiden das entstandene CO4 daraus ab. Dariiber hinaus gibt es Verfahren,
die in die Verbrennung selbst eingreifen und die Entstehung von COg aktiv verhindern oder
binden. Abbildung 3.9 zeigt eine Ubersicht der etablierten COg-Abscheideverfahren.

- Pre-Combustion
- Post-Combustion

- Bindung in der Verbrennung

Purisol

Sonstige

CO,
Abtrennung

_

Mineralisierung

Natiirliche
Bindungen

Algen

Pflanzen

Abbildung 3.9: Ubersicht zu COs-Abscheideverfahren aus Rauchgasen oder fossilen Brenn-
stoffen wie Braun- und Steinkohle oder Erdgas. Nach [66]

3.6.1 Pre-Combustion Verfahren

Pre-Combustion Verfahren wurden bisher vor allem fiir fossile Brennstoffe wie Braun- und
Steinkohle oder Erdgas diskutiert. Die als Feststoff vorliegende Kohle wird zu diesem Zweck
in ein gasformiges Gemisch aus COs und Hy konvertiert. Aus diesem Synthesegasgemisch
wird anschlieend das COo mittels etablierter physikalischer Absorptionsverfahren wie Rec-
tisol, Selexol oder Purisol abgeschieden. Diese Verfahren sind in der petrochemischen Industrie
seit langem Standardprozesse, die urspriinglich zur Vermeidung der Erdgasversauerung und

-aufbereitung angewendet wurden. Der verbleibende Energietriger aus diesen Prozessen fiir
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die weitere Nutzung ist Ha. [67]

Bei Erdgas wird das enthaltene CHy mittels Steam-Reforming zu CO2 und Hy umgewandelt.
Hs wird anschlieflend durch Auskondensation des Gasgemischs abgeschieden. Beim klassischen
Steam-Reforming wird das COs in die Atmosphére abgegeben. Dieses Verfahren zur He Herstel-
lung ist gegenwértig die wichtigste Quelle fiir Hy. Aufgrund der entstehenden COs-Emissionen
wird der entstandene Hs als ,, grauer Wasserstoff“ bezeichnet. Wenn das COs nicht in die At-
mosphére abgegeben, sondern beispielsweise in unterirdischen Kavernen gespeichert wird, so
wird der entstandene Hy als ,blauer Wasserstoff* klassifiziert (siehe auch Abschnitt 3.4.6) [45].

3.6.2 CO, Abscheidung in der Verbrennung

Als Beispiele fiir Prozesse, die in die Verbrennung selbst eingreifen, werden nachfolgend Chemical-
Looping und Oxyfuel-Verfahren beschrieben. Beim Chemical-Looping Verfahren werden Me-
talloxide durch Wirbelschichtreaktoren in den Verbrennungsprozess integriert. Das bei der
Verbrennung entstehende CO2 wird mittels einer Redox-Reaktion an das Metalloxid gebun-
den beziehungsweise wieder geltst. Je nach gewédhltem Metalloxid sind Endo- und Exothermie
der Reaktionen in den Reaktoren wéhlbar [68]. Vorteil bei Chemical-Looping Verfahren ist,
dass das COg bereits abgetrennt aus dem Verbrennungsprozess hervorgeht und keine zusétz-
lichen nachgeschalteten Verfahrensschritte erforderlich sind. Nachteilig ist die Notwendigkeit
der direkten Zugabe von Metalloxiden in die Brennkammer [69]. Im Anwendungsfall der Gla-
sindustrie konnen diese Metalloxide wahrend der Gemengeschmelze jedoch die Glasqualitét
negativ beeinflussen. Chemical-Looping Verfahren sind somit keine Option fiir die Anwendung

in der Glasindustrie.

Klassische Oxyfuel-Verfahren zur COs-Abscheidung sehen die Verbrennung von Erdgas in
Oxyfuel-Atmosphére, beispielsweise in Gasturbinen vor. Dabei entsteht bei Betrachtung der
idealen Verbrennung ein Abgasgemisch, das nur aus COg und Wasserdampf besteht. An-
schliefend kann durch Abkiihlung des Abgasgemischs unter den Taupunkt von Wasser, der
Wasseranteil abgeschieden werden, wodurch hochkonzentriertes COy verbleibt [67]. Oxyfuel-
Verbrennungsverfahren werden zwar auch in der Glasindustrie angewendet, die daraus resul-
tierenden Abgase sind allerdings mit mehreren problematischen Komponenten verunreinigt,
die eine Auskondensation von Wasserdampf und damit verbundene Aufreinigung von COs
unmoglich machen (siehe Abschnitt 3.3.3 und Tabelle 5.5).

3.6.3 Post-Combustion Verfahren

Beim Post-Combustion Verfahren wird CO2 nach der Verbrennung eines kohlenstofthaltigen
Energietragers aus den Verbrennungsabgasen abscheiden. Dafir werden gegenwértig vor allem

Membran-Verfahren sowie Ad- und Absorptionsprozesse diskutiert [67].
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Membranverfahren Bei Membranverfahren wird das COs durch eine Molekiilgitterstruktur
aus den Abgasen separiert. Diese Technologie ist jedoch gegenwértig noch auf eher niedrigen
TRL von 3 - 5 und nicht in grofiskaligem Mafistab verfiighar. Einschrankungen bestehen hin-
sichtlich der Temperaturbestindigkeit und Langzeitstabilitit der angewendeten Materialien

und ist daher Gegenstand aktueller Entwicklungsprojekte [67].

Adsorptionsprozesse Diese werden gegenwértig vor allem bei sogenannten Direct-Air-Capture
Verfahren von COz aus der Atmosphére angewendet [70]. Hier werden im Wesentlichen Zeo-
lithe, Aktivkohle und Tonerden oder MOF's als Adsorbermaterialien diskutiert. Die Ad- und
Desorptionszyklen zur COs-Abscheidung sind aufgrund der zeitintensiven Zyklenwechsel der-
zeit noch zu langsam fiir die Anwendung in grofiindustriellen Abgassystemen mit hohen Volu-

menstromen von bis zu 65.000 Nm?/h, wie sie in der Glasindustrie iiblich sind [67].

Absorptionsprozesse Die iiberwiegende Mehrzahl der CO2-Abscheideanlagen, die im grofiska-
ligem Mafistab umgesetzt wurden, basieren auf der COs-Absorptionstechnologie mit Aminen
als Losungsmitteln. Dabei kann insbesondere die Verwendung des primiren Amins Monoetha-
nolamin (MEA) in wéssriger Losung als vielfdltig bewédhrter Stand der Technik angesehen
werden [65]. Allerdings weisen MEA-basierte Losungsmittel einige Einschrénkungen auf wie
beispielsweise die relativ hohe Degradierung wéhrend der Nutzung. Diese Degradierung fiihrt
zu eingeschrankter Reaktivitdt des Losungsmittels und damit zu einer verringerten Abschei-
deleistung. Degradierungen treten infolge unerwiinschter Nebenreaktionen des MEA auf, bei-
spielsweise durch Carbamatpolymerisation sowie oxidative und thermische Zersetzung [67].
Aus diesem Grund wird in der Literatur ein Wechsel zu thermisch effizienteren und stabile-
ren Losungsmitteln wie sekundéiren und tertidren Aminen, sowie verschiedenen Mischungen

(Piperazin) vorgeschlagen [71, 72].

Dennoch sind aminbasierte CO2-Absorptionsanlagen als vielversprechendste Option fiir die
Glasindustrie anzusehen. Sie wurden in verschiedenen Kraftwerksprozessen mit hohen Abgas-
volumenstrémen in weltweiten Projekten (Mongstad, Norwegen; Australien; Schwarze Pumpe,
Deutschland) erprobt und angewendet [73]. Dariiber hinaus wurde die Anwendung in anderen
Industriezweigen - wie der Zementindustrie - vorgeschlagen und untersucht [74]. Ein Verfahrens-
konzept fiir die Integration von COs-Absorptionsanlagen in die Glasindustrie wird in Abschnitt
4.2 beschrieben.

3.6.4 Verfahrenstechnik von CO,-Absorptionsverfahren

Ein Fliebild mit den wichtigsten verfahrenstechnischen Bauteilen von COs-Absorptionsverfah-

ren ist in Abbildung 3.10 dargestellt. Das Abgas wird zunédchst in einem Abgaskiihler mit Hilfe
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von Wasser auf die fiir die COs-Abscheidung erforderliche Temperatur gekiihlt. Durch den Was-
sernebel im Abgaskiihler wird gleichzeitig verbleibendes SO2 ausgewaschen, um iiberméflige
Degradation des Losungsmittels zu vermeiden. Ein Verdichter, der sogenannte Blower, férdert
das Abgas anschlieflend in die Absorberkolonne. Hier wird das fliissige, COs-arme Losungs-
mittel mit dem Abgas in Verbindung gebracht. Das CO4 geséttigte Losungsmittel wird dann
im Kolonnensumpf aufgefangen. Eine Waschkolonne iiber der COz-Absorberkolonne scheidet
verbliebene Losungsmittelreste ab, bevor das COq-arme, behandelte Abgas in die Umgebung

abgegeben wird.

o,
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Gereinigtes
@) Pumpe, Verdichter Abgas .@
@ Warmeiibertrager
Kondensator CO,/MEA
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Lésungsmittel Lésungsmittel
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Wasserkiihler, Lasungsmittel
Kaltwassersatz

Abbildung 3.10: VerfahrensflieBbild von COz-Absorptionsverfahren mit relevanten Bautei-
len. [65]

O

DO

Das geséttigte Losungsmittel wird aus dem Kolonnenboden mittels einer Férderpumpe durch
den sogenannten Rich/Lean Wéarmetibertrager gefithrt. Hier wird das kiihle, COg-reiche Lo-
sungsmittel durch das erhitzte, COz-arme Loésungsmittel fiir die Desorption vorgewédrmt. An-
schliefend wird das COs-reiche Losungsmittel in die Desorberkolonne gefiihrt. Hier wird das
COg durch Erwdrmung aus dem Losungsmittel ausgetrieben. Die erforderliche Warme wird

mit Hilfe von Prozessdampf im sogenannten Reboiler zugefihrt.
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4 Integration von Power-to-Gas Verfahren in
die Glasindustrie

In dieser Arbeit wird erstmals das Potential der Integration von Power-to-Gas (PtG) Verfah-
ren in die Glasindustrie untersucht. Dafiir wurden im Rahmen dieser Arbeit neuartige Ver-
fahrenskonzepte zur Integration von PtG- Prozessschritten in Oxyfuel-Schmelzprozesse entwi-
ckelt. Diese neu entwickelten Verfahrenskonzepte umfassen zunéchst ein Power-to-Wasserstoff
(PtH2) Verfahren, das die schrittweise Erhohung des Ha-Anteils im Brennstoff vorsieht (Ab-
schnitt 4.1). AnschlieBend wird die Integration von aminbasierten Absorptionsverfahren zur
COg2-Abscheidung aus den Rauchgasen der Glasindustrie beschrieben (Abschnitt 4.2). Durch
diesen Verfahrensschritt kann COs fiir einen Methanisierungsprozess genutzt werden und so
ein Gesamtkonzept fiir die Integration eines Power-to-Methan (PtM) Verfahrens entwickelt
werden (Abschnitt 4.3).

4.1 Integration von Power-to-Hydrogen Verfahren in die

Glasindustrie

Oxyfuel Schmelzverfahren bieten durch verbesserte Verbrennungs- und Stofftransportbedin-
gungen energetische Vorteile gegeniiber regenerativen oder rekuperativen Schmelzverfahren
wie bereits in Abschnitt 3.3.3 beschrieben. Zudem sind sie besonders fiir den Einsatz in PtG
Konzepten geeignet, da das Nebenprodukt Oy aus der Elektrolyse die bisher aufwéindige Sau-

erstoffproduktion durch ASUs ersetzen kann.

Die Integration eines PtHo-Verfahrens in Oxyfuel Schmelzprozesse ist in Abbildung 4.1 an-
hand eines vereinfachten Verfahrensfliefbilds dargestellt. Das PtHo-System besteht aus einer
PEM Elektrolyse und einem Hs-speicher, um fluktuierende Stromerzeugung aus Windkraft-
und Photovoltaikanlagen auszugleichen. Ebenso ist ein Speicher fiir Sauerstoff erforderlich, da
Oxyfuel-Schmelzwannen auf eine konstante Gasversorgung angewiesen sind, um gleichbleibend

hohe Schmelzleistungen gewéhrleisten zu kénnen.

Plotzlich und unerwartet auftretende Verdnderungen in der Brennstoffzusammensetzung ha-
ben in der Glasindustrie erhebliche negative Auswirkungen auf Effizienz, Schadstoffemissionen

und Lebensdauer von Schmelzwannen und auf die Produktqualitat [75]. Selbst wenn diese
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Abbildung 4.1: Vereinfachtes VerfahrensflieSbild der Integration von PtHs in Oxyfuel-
Glasschmelzverfahren.

Anderungen innerhalb der durch das DVGW Arbeitsblatt G 260 - Gasbeschaffenheit vorgege-
benen Grenzen auftreten, kann nur umfangreiche Mess- und Regelungstechnik Folgeschédden
verhindern [62, 75]. Das im Rahmen dieser Arbeit entwickelte PtHa-Verfahren sieht daher eine
schrittweise und konstant bleibende Beimengung von Hs zum bisher verwendeten Brennstoff
Erdgas vor. Das Ha-Speichersystem im hier beschriebenen Konzept gleicht die Schwankun-
gen der Hso-Erzeugung durch die Elektrolyse aus und garantiert so einen konstanten Ho-Anteil
im jeweiligen Brennstoffgemisch. Dieses besteht aus schrittweise definierten Ho-Anteilen (0 -
100 %) in einer konventionellen Erdgas H Zusammensetzung. Die analysierten Brennstoffzu-

sammensetzungen sind in Tabelle 4.1 dargestellt.

Tabelle 4.1: Zusammensetzungen der Brennstoffgemische in den jeweils untersuchten Szena-
rien. Jede Zusammensetzung ist in ihren mol-Anteilen z; (mol/mol Brennstof)
angegeben. Molare Anteile sind dquivalent zu Volumenanteilen ¢; bei Betrach-
tung der Brennstoffe als ideale Gase. Die Zusammensetzung des Standard Sze-
narios fiir Erdgas H ist aus [76] iibernommen.

Stoff Standard Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3 Szenario 4 Szenario 5
0 Vol.-% Ho 10 Vol.-% Hx 25 Vol.-% Hz 50 Vol.-% Hs 75 Vol.-% Hy 100 Vol.-% Ha

mol/mol mol,/mol mol/mol mol/mol mol/mol mol/mol

CH,4 0,9642 0,8678 0,7238 0,4822 0,2410 0,0000

C2Hg 0,0258 0,0232 0,0193 0,0129 0,0065 0,0000

CsHs 0,0017 0,0015 0,0013 0,0008 0,0004 0,0000

CO2 0,0033 0,0030 0,0025 0,0016 0,0008 0,0000

N2 0,0050 0,0045 0,0037 0,0026 0,0013 0,0000

Ho 0,0000 0,1000 0,2500 0,5000 0,7500 1,0000

Das Standard-Szenario geht von der Verbrennung von Erdgas der Qualitdtsstufe H ohne Ho-
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Beimengung aus. Diese Erdgaszusammensetzung zeichnet sich durch einen hohen CHy4-Gehalt,
sowie weitere hoherkettige Kohlenwasserstoffe wie Ethan (CoHg) und Propan (C3Hg) aus. Zu-
dem sind nur sehr geringfiigige Verunreinigungen durch wiahrend der Verbrennung inert wir-
kende Stoffe wie CO2 und Stickstoff (N2) enthalten [76]. Neben diesem Standard-Szenario
wurden fiinf weitere Szenarien fiir Ho-Beimengung untersucht. Im Szenario 1 wird von einem
Ha-Anteil von 10 Vol.-% ausgegangen, da dies als zukiinftig mittelfristiger Ho-Gehalt im be-
stehenden Erdgasnetz angenommen wird [77]. Bisher waren laut DVGW Arbeitsblatt G 260
- Gasbeschaffenheit nur 2 Vol.-% Hy im Erdgasnetz vorgesehen [62]. Weitere Szenarien (2-5)
sehen Hy-Anteile von 25 Vol.-%, 50 Vol.-% und 75 Vol.-% vor. Aus Griinden der Vollstdndigkeit

wird des Weiteren ein 100 Vol.-% Hs Szenario untersucht.

Diese jeweiligen Brennstoffgemische werden anschliefend in der Oxyfuel-Schmelzwanne mit
dem O aus der Elektrolyse beziehungsweise Luftzerlegungsanlage verbrannt. Auf die zusétz-
liche O9-Erzeugung durch Luftzerlegung kann nur bei 100 % Hs-Oo-Verbrennung verzichtet
werden, da andernfalls die Elektrolyse nicht ausreichend Oy zur Verfiigung stellen kann. In
dieser Arbeit wird angenommen, dass die Luftzerlegungsanlage durch Strom aus dem konven-
tionellem Erzeugungsmix und nicht durch ausschliellich erneuerbare Energiequellen versorgt
wird. Des weiteren wird ein Teil der erforderlichen Energie fiir die Gemengeschmelze durch die
elektrische Zusatzheizung (EZH) in der Schmelzwanne sichergestellt. Die EZH wird ebenfalls
durch den konventionellen Energieerzeugungsmix versorgt. Im Untersuchungsrahmen dieser
Arbeit wurde von einem EZH-Anteil von 9% ausgegangen. Diese EZH sind in der Glasindus-

trie zur Verbesserung von Schmelzverhalten und Glasqualitét tiblich [11, 15].
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4.2 Verfahrenskonzept fiir die CO, Abscheidung aus den Abgasen

Bisher wurden noch keine COsg-Abscheideverfahren fiir die spezielle Rauchgaszusammenset-
zung und die Abgassysteme in der Glasindustrie untersucht. Wie bereits in Abschnitt 3.6
beschrieben, existieren jedoch vielfdltige technische Optionen fiir COs-Abscheideverfahren aus
Rauchgasen anderer Prozesse. Fiir die Glasindustrie eignen sich davon vor allem Post-Com-
bustion COs-Absorptionsverfahren, die bereits in grofiskaligem Mafisstab in Kohlekraftwerken
erprobt wurden. Hier sind vielfdltige Synergieeffekte hinsichtlich Abgasreinigungsverfahren,
sowie physikalischen und chemischen Eigenschaften der Abgaszusammensetzung nutzbar. In
diesem Abschnitt wird zunéchst das Verfahrenskonzept der Einbindung von aminbasierten
CO3-Abscheideverfahren in die Glasindustrie beschrieben. Auf Gemeinsamkeiten und Unter-

schiede hinsichtlich der Abgaszusammensetzung wird in Abschnitt 5.7.1 genauer eingegangen.

Im hier entwickelten Konzept wird die COs-Absorptionsanlage nach der Abgasreinigung in
die Abgassysteme von Glasschmelzverfahren eingebunden. Hier liegt das Abgas in der hochst
moglichen Reinheit vor und ist weitestgehend frei von Staub und unerwiinschten Bestand-
teilen wie SO9, dass sich negativ auf die Abscheideleistung aminbasierter Absorptionsmittel
auswirkt. Ein vereinfachtes Verfahrensflie3bild der Integration von COs-Absorptionsverfahren
ist in Abbildung 4.2 dargestellt.

Abwarme
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Schmelzwanne Rohgas Ca(OH), Reingas CO, Desorption (MEA)
Oxyfuel- [©) -
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Abbildung 4.2: Vereinfachtes VerfahrensflieSbild der Integration von COs Absorptionsver-
fahren in Abgassysteme der Glasindustrie [65].

Zudem ist das Temperaturniveau der Abgase an dieser Stelle des Abgassystems bereits erheb-
lich reduziert. Unmittelbar nach der Schmelzwanne treten Abgase bei der Schmelzemperatur
von 1.600 °C in das Abgassystem ein. Da in vielen Féllen die Rohgastemperaturen vor den Fil-
teranlagen noch zu hoch sind, sind Warmeiibertrager zur Abgasvorkiihlung bewédhrt. Wahrend
Elektrofilteranlagen Abgaseingangstemperaturen von rund 300 °C erméoglichen, sind Tuchfil-
teranlagen auf Temperaturen von weniger als 150 °C angewiesen, um Schéden an den Filter-
textilien zu vermeiden. Bei Elektrofilteranlagen ermdglichen die héheren Temperaturniveaus
zudem eine reingasseitige Wérmeriickgewinnung nach Abscheidung der Schadstoffe. Diese Ab-
warmepotentiale werden gegenwértig zur Erzeugung von Niedertemperatur-Prozesswiarme in

Wiérmenetzen genutzt, oder fiir die Gebadudebeheizung eingesetzt. Im betrachteten Fall kithlen
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sich diese aufgrund der Warmeverluste in den Abgaskanélen bereits auf rund 470 °C ab. Durch
Waiérmeitibertragersysteme in der Abgasreinigung wird eine weitere Temperaturreduktion auf
circa 226 °C erreicht. Fiir eine energieeffiziente Integration der COs-Abscheidung bietet sich
jedoch auch die Abwéirmenutzung zur Deckung des Warmebedarfs der COs-Desorption an.
Hierfiir ist geséttigter Dampf auf einem Temperaturniveau von 150 °C und einem Druck von
2 bar erforderlich. Durch das Temperaturniveau von rund 226 °C am Ausgang der Abgasrei-
nigung wird die erforderliche Kiihlleistung des Abgaskiihlers erheblich verringert (vergleiche
Abbildung 3.10). Die geringe Eingangstemperatur der CO2-Abscheidung von rund 26 °C ist
aufgrund der ebenfalls im Abgaskiihler stattfindenden SOo-Wiésche erforderlich.

Das durch Verbrennungs- und Schmelzprozesse entstandene Rohgasgemisch (I) wird nach der
Schmelzwanne zunéchst der Abgasreinigung zugefiihrt. Hier wird in Tuch- oder Elek-
trofilteranlagen der Staubgehalt reduziert, sowie Schadstoffe wie Kohlenmonoxid (CO),
Stick- (NO,) und Schwefeloxide (SO, ), Salzsdure (HCI) und Flusssaure (HF) durch Ad-
sorptionsverfahren gebunden. Die Abscheideraten der Schadstoffe sind durch landess-
pezifische Regelungen wie in Deutschland beispielsweise die Technische Anleitung zur
Reinhaltung der Luft (TA-Luft) geregelt. Wahrend CO und NO, typische vereinigungs-
bedingte Riickstdnde sind, sind SO,, HC]l und HF auf Ausdampfungen aus dem Schmelz-
prozess zurlickzufithren. Aufgrund der dominierenden NO,-Anteile wird die Wahl des
Adsorptionsmittels zielgerichtet fiir eine hohe NO, -Abscheidungsrate gewahlt. Hierfiir
hat sich in den iiberwiegenden Anwendungsféllen der Glasindustrie Loschkalk oder Cal-
ciumhydroxid (Ca(OH),) als kostengiinstiges und effektives Sorptionsmittel bewahrt [78,
79].

Das nach der Abgasreinigung vorliegende Reingas (2) weist einen geringen Reststaubge-
halt, vernachlassigbaren Restschadstoffgehalt, aber immer noch hohen CO,-Gehalt auf.
Dieses Gasgemisch kann in aminbasierten Absorptionsanlagen von COy befreit werden.
Das daraus entstehende CO,-Gasgemisch weist eine COy-Konzentration von 99,7 % auf.
Verbleibende Verunreinigungen sind Ny, Ar und O, mit Bestandteilen von < 0,3 %,
sowie HyO, SO,, CO, NO, und SO, von < 50 ppm. Derartige Gasgemische wurden
innerhalb von Forschungsprojekten (GeoEN II, CO5-Nutzung: Carbon Cycling [63]) in
Laborversuchen an Methanisierungskatalysatoren untersucht. Sowohl die synthetischen
Laborgasgemische als auch reale, von COy-Abscheideanlagen im Technikumsmafistab
am Kohlekraftwerk Schwarze Pumpe entnommene Gasproben, konnten in Langzeitver-
suchen stabile Methaniserungsreaktionen gewéhrleisten, ohne tiberméaflige Katalysator-
schddigungen hervorzurufen [63]. Damit kann auch das CO,-Produktgasgemisch aus
COs-Abscheideanlagen in der Glasindustrie als geeignet fiir die thermokatalytische Me-

thanisierung angesehen werden.
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4.3 Integration von Power-to-Methan Verfahren in die Glasindustrie

Im Gegensatz zu PtH, bietet die Integration eines PtM-Verfahrens in die Glasindustrie
den Vorteil, das nahezu keine Veranderungen an bestehenden Infrastrukturen wie Gas-
leitungen und Brennern vorgenommen werden miissen. Das PtHs-Verfahren muss dafiir
mit der in Abschnitt 4.2 beschriebenen CO,-Abscheidung und einem Methanisierungs-
prozess erweitert werden. Ein vereinfachtes VerfahrensflieBbild dieses Gesamtkonzepts
ist in Abbildung 4.3 dargestellt.
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Abbildung 4.3: Vereinfachtes VerfahrensflieBbild der Integration von PtM-Verfahren in
Oxyfuel-Glasschmelzverfahren. Nach [65]

Zunachst wird Wasser mittels PEM-Elektrolyse zu Hy und O, zersetzt. Der Prozess der
Wasserelektrolyse kann durch die Gesamtreaktion

beschrieben werden. Wird die notwendige elektrische Energie fiir diesen Prozess durch
ausschlielich fluktuierende erneuerbare Energiequellen wie Windkraftanlagen und Pho-
tovoltaik bereitgestellt, so muss sowohl Hs, als auch O, anschliefend in geeigneten Spei-
chersystemen zwischengespeichert werden. Dies ist erforderlich, da sowohl der anschlie-
Bende Methanisierungsprozess als auch die Oxyfuel-Schmelzwanne auf eine konstant blei-
bende Gasversorgung angewiesen sind und demnach den Schwankungen erneuerbarer
Energiequellen technisch bedingt nicht folgen kénnen (vgl. Abschnitte 3.3.3 und 3.5.3).
Neben dem H,, ist auch Oy im Gesamtverfahren fiir die Oxyfuel-Verbrennung in der
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Schmelzwanne nutzbar. Dadurch ist keine Sauerstofferzeugung durch ASU-Verfahren,
wie bei bestehenden Oxyfuel-Schmelzprozessen erforderlich.

Im Methanisierungsprozess wird der erzeugte Hy mit CO5 bei einem Temperaturniveau
von 200 - 600 °C und einem Druck von 20 - 80 bar zu Methan synthetisiert. Die exakten
thermodynamischen Prozessbedingungen der Methanisierung sind vom jeweiligen Reak-
tordesign abhéngig. Gemeinsamkeit aller thermochemischen Reaktorkonzepte ist, dass
die Exothermie der ablaufenden Methanisierungsreaktionen durch geeignete Kéltekreis-
laufe kompensiert werden muss, um Schéden an den Katalysatoren zu vermeiden. Die
dadurch einstehende Abwirme liegt auf Temperaturniveaus von bis zu 300 °C vor und
bietet sich daher zur weiteren Nutzung an. Das wahrend den Reaktionen anfallende HoO
wird durch Kiithlung auskondensiert und kann gegebenenfalls wieder fiir die Elektrolyse
genutzt werden. Die Gesamtgleichung der Methanisierung kann vereinfacht durch die
Reaktionsgleichung

CO2 4+ 4Hy; — CH, + HyO (4.2)

beschrieben werden (vgl. Abschnitt 3.5.3). Da Methan der Hauptbestandteil von fossi-
lem Erdgas ist, wird das aus der Methanisierung hervorgehende Gasgemisch auch als
synthetisches Erdgas, engl. synthetic natural gas (SNG) bezeichnet. Das SNG wird an-
schlieend in der Oxyfuel-Schmelzwanne mit dem zwischengespeichertem Oy aus der
Elektrolyse verbrannt. Durch die chemisch nahezu identischen Brennstoffe SNG und
Erdgas sind dafiir keine technischen Anderungen an den etablierten Brennertechnolgien
erforderlich. Auf diese Weise kann das etablierte Know-How der Oxyfuel-Schmelztechnik
weiterhin uneingeschrankt genutzt werden. Die Verbrennung des SNGs kann idealisiert
durch die Reaktionsgleichung

ausgedriickt werden. Bei einer idealen Oxyfuelverbrennung (Gleichung 4.3) wird die glei-
che Menge CO, freigesetzt wie fiir die Methanisierung zur CHy-Synthese (Gleichung 4.2)
benétigt wird. Wéahrend der Gemengeschmelze wird jedoch durch Carbonatreaktionen
weiteres COq freigesetzt, das mit den Verbrennungsabgasen aus der Schmelzwanne ab-
transportiert wird. Durch diese COy-Ausdampfungen aus dem Gemenge steht ein ge-
wisses Uberangebot an CO, zur Verfiigung, um Abscheideraten von rund 90 % von
COg3-Abscheideprozessen zu kompensieren.

Die unbehandelten Abgase miissen nach der Schmelzwanne zunéchst in einem Abgas-
reinigungssystem behandelt werden, um gesetzliche Luftreinhaltungsanforderungen wie
die TA-Luft zu erfiillen. Diese Vorreinigung der Abgase erleichtert zudem die CO»-
Abscheidung mittels Absorptionsverfahren (siehe Abschnitt 4.2).
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In der COs-Abscheidung wird das aus Verbrennung und Schmelzprozess entstandene
COs in einer wéssrigen Monoethanolamin(MEA)-Losung gebunden und anschliefend
aus dieser durch Warmezufuhr wieder gelost. Dadurch verbleibt zum einen ein hoch-
reines CO,-Gasgemisch, sowie ein COg-armes Rauchgasgemisch, das an die Umgebung
abgegeben wird. Das CO, wird dagegen der Methanisierung zugefiihrt und somit als
Ausgangsstoff im System rezykliert.

Methanisierung, Schmelzwanne, Rauchgaskonditionierung und COs-Abscheidung kon-
nen als stationare Prozesse mit nur geringem transienten Verhalten betrachtet werden.
Fiir einen stabilen thermokatalytischen Methanisierungsprozess ist jedoch ein konstanter
Eingangsstrom von Hy und COs erforderlich. Um die leichten Schwankungen im Produkt-
strom der CO,-Abscheidungsanlage auszugleichen, kann zudem ein CO,-Speichersystem
erforderlich sein. Die Speicherung von COs ist eine seit langem erprobte und verfiigbare
Technologie und kann daher als ausgereiftes Verfahren angesehen werden [57]. Aufgrund
der vergleichsweise geringen erforderlichen Speicherkapazitiat wird in dieser Arbeit auf
eine detaillierte Auslegung dieses Systems verzichtet.

Das hier entwickelte Konzept ermoglicht somit ein Energiesystem, das zum einen eine
Umstellung etablierter Glasschmelzsysteme auf fluktuierende erneuerbare Energiequel-
len erlaubt, eine signifikante Reduktion der CO5-Emissionen ermoglicht, sowie zudem die
weitere Nutzung langjahrig etablierter und stabiler Schmelzprozesse weiterhin gewéhr-
leistet. Dennoch bringen die vielen Prozessschritte durch ihre jeweiligen Wirkungsgrade
Energieverluste mit sich. Demnach ist der Zugang zu kostengiinstiger Energie aus erneu-
erbaren Quellen unerlasslich, um die Wirtschaftlichkeit dieses PtM-Verfahrens fiir die
Glasindustrie sicherzustellen. Ziel dieser Arbeit ist die techno-6konomische Bewertung
dieses Verfahrenskonzepts. Dabei werden zunachst durch geeignete Modellierungsanséatze
die technischen Randbedingungen wie Ho-Erzeugung bei Teillastbetrieb der Elektrolyse,
sowie der Methangehalt im SNG bei den gewahlten Betriebstemperaturen und -driicken
im Methanisierungsreaktor bestimmt. Durch eine Optimierung des Gesamtverfahrens
mit geeigneten Algorithmen wird anschlieend die Wirtschaftlichkeit des Gesamtsys-
tems beurteilt.
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5 Methodik

Die fiir diese Arbeit erforderlichen dynamischen Simulationsmodelle wurden tiberwie-
gend in der Programmiersprache Modelica entwickelt. Modelica wird vor allem durch den
akausalen Programmierungsansatz charakterisiert, der die gleichungsbasierte Modellie-
rung transienter multiphysikalischer Systeme erlaubt [80]. Aufgrund der Open-Source
Verfiigbarkeit von Modelica, existieren eine Vielzahl von frei verfiigharen Bibliotheken.
Wo immer moglich und sinnvoll wurde auf existierende Bibliotheken zurtickgegriffen.

Zur simulativen Beurteilung COs-Abscheidung aus den Rauchgasen der Glasindustrie
ist im Rahmen dieser Arbeit das transiente Verhalten des Prozesses von untergeordneter
Bedeutung. Dagegen sind die thermodynamischen Bedingungen des Wéarmebedarfs der
COs-Desorption aus dem Losungsmittel, sowie die Optimierung der verfahrenstechni-
schen Bauteile auf die spezifischen Abgasparameter von Glasschmelzwannen entschei-
dend. Aufgrund dieser Anforderungen wurde die COs-Abscheidung mit Hilfe der Pro-
zesssimulationssoftware Aspen Plus modelliert.

Zur wirtschaftlichen Optimierung der im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Verfah-
renskonzepte wurde das Python-basierte Open Energy Modelling Framework (OEMOF)
verwendet. Dafiir wurden die Erzeugungsleistungsprofile der untersuchten Windkraft-
und Photovoltaikanlagen aus den Modelica-Simulationen genutzt, um die Freiheitsgrade
der Elektrolyseleistung und Hy-Speicherkapazitiat zur Minimierung einer Gesamtkosten-

funktion zu bestimmen.

Abbildung 5.1 zeigt einen schematischen Uberblick der im Rahmen dieser Arbeit genutz-
ten Simulationsumgebungen. Auflerdem wird fiir jeden Verfahrensschritt auf den jewei-
ligen Abschnitt verwiesen, in dem die im Rahmen dieser Arbeit angewandte Methodik
beschrieben wird. In Abschnitt 5.2 wird auf die Modellierung der erneuerbaren Ener-
giequellen Windkraft- und Photovoltaikanlagen eingegangen. Abschnitt 5.3 beschreibt
das verwendete Modell der PEM-Elektrolyse, sowie dessen Validierung. Fiir das PtHs-
Verfahren ist auflerdem die Modellierung von ASU-Verfahren erforderlich (Abschnitt
5.4). Die Modellierung der Methanisierung wird in Abschnitt 5.5 beschrieben und vali-
diert. Abschnitt 5.6 beschreibt die in dieser Arbeit entwickelten Modelica-Modelle fiir
Oxyfuel-Glasschmelzverfahren. Die Aspen Plus Modelle der COs-Abscheidung werden
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in Abschnitt 5.7 beschrieben. Abschlieend werden die Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen
(Abschnitt 5.8) sowie die Optimierungsmodelle (Abschnitt 5.9) erlautert.

Abgase

CO, arm Filterriickstande
CO, Abscheidung Reingas . Rohgas Oxyfuel-Schmelzwanne
Abgasreinigung . R ip—
Abschnitt 5.7 reich an CO, Abschnitt 5.6 Gemenge
Warmebedarf Abwarme Abwarme
CO, Desorption Abgasbehandlung Schmelzwanne
co, 0, Speicher 2
Sauerstoff (O,) 0, SNG
Stromerzeugung
PV, Windkraft Speicher 1
! Elektrolyse H
Abschnitt 5.2 ) v Wasserstoff (H,) : Methanisierung
> Abschnitt 5.3 H, Abschnitt 5.9 .
Abschnitt 5.5
Luftzerlegung H,0 Abwarme
Abschnitt 5.4 Methanisierung

Modelica Aspen Plus OEMOF

Abbildung 5.1: Schematischer Uberblick zu den in dieser Arbeit verwendeten Simulations-
umgebungen. Die Angabe der Abschnitte in jedem Verfahrensschritt verweist
auf die in diesem Kapitel beschriebene Methodik der Modellierungen.

5.1 Thermodynamische Grundlagen

Die fiir die Simulation der einzelnen Verfahrensschritte verwendeten Komponentenmo-
delle beruhen auf dem ersten Hauptsatz der Thermodynamik, dem zweiten Newtonschen
Gesetz und dem Grundsatz der Massenerhaltung. Die drei Gesetze werden fiir die Ener-
giebilanz, die Impulsbilanz und die Massenbilanz verwendet. Der erste Hauptsatz der
Thermodynamik kann als Bilanzgleichung fiir ein instationédres System bei transientem
Verhalten von Massen- und Energieinhalt durch Gleichung 5.1 beschrieben werden:

dFE . .
at = ZQi + ZI/VM
i J
+ ) Ty, - (he +g-d.+ ;:2) (5.1)

1
= rtgu - (ha+g~da+2c§)

Hier ist % die transiente Anderung aller im betrachteten System enthaltenen Energien,

Q; der Wirmestrom und VVt] die technische Arbeit, die die Systemgrenze verlassen. Die
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Massenstrome 7, und 7., stromen in, beziehungsweise aus dem System und beein-
flussen somit mafigeblich die spezifischen Enthalpien h;, die potentielle Energie g-d;, mit
der Erdbeschleunigung g und der Hohe iiber dem Bezugsniveau d;, sowie die spezifische
kinetische Energie %CZQ mit der Geschwindigkeit c.

Fiir alle Verfahrensmodellierungen wird angenommen, dass das gravimetrische Potential
vernachlassigt und die kinetische Energie durch den kompressiblen Gasfluss vereinfacht
werden kann. Die gravimetrische Energie kann vernachlassigt werden, da kein signifikan-
ter Hohenunterschied zwischen den jeweiligen Verfahrensschritten besteht. Somit kann
die Energiebilanz eines offenen Systems vereinfacht werden zu:

dE d(m - u) . .
%—Q—W+T+Z<m‘h>in_z<m'h)out (5.2)

Aus dem ersten Hauptsatz der Thermodynamik kann die Massenbilanz eines Systems
abgeleitet werden. Sie besagt, dass die Verdnderung der Masse m eines offenen Systems
gleich der Differenz zwischen allen zu- und abgefiihrten Massenstromen eines offenen
Systems ist:

dm . .
E = me - Z Mout (53)

Die Grundgesetze der Thermodynamik nach Gleichung 5.2 und 5.3 sind fiir alle im
Folgenden beschriebenen Modelle giiltig und finden entsprechende Anwendung. Dabei
gilt, dass in die Systemgrenzen der jeweiligen Modelle nur die Energiegrofien nach Glei-
chung 5.2 einbezogen werden, die tatsachlich vorhanden sind. Ist kein inneres Volumen
im System vorhanden, so wird die innere Energie vernachlassigt, wahrend Warme- und

Arbeitseintrag bilanziert werden.

5.2 Modellierung erneuerbarer Energien

Fir die Modellierung der erneuerbaren Energiequellen Windkraftanlagen (WKA) und
Photovoltaikanlagen (PV) wurde grundsétzlich auf die existierenden Modelica-Biblio-
theken von [81, 82] und [83] zurilickgegriffen. Eingangsparameter wie Umgebungstem-
peratur, solare Einstrahlung und Windgeschwindigkeiten wurden aus dem jeweiligen
Testreferenzjahr (TRY) des Deutschen Wetterdienstes fiir ausgewéhlte Standorte iiber-
nommen [84] (siehe Abschnitt 6.1.5).
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5.2.1 Windkraftanlagen

Die Simulationsmodelle fiir Windkraftanlagen basieren auf den publizierten Modellen
der TransiEnt Bibliothek [82]. Mit Hilfe dieser Modelle kénnen auf Basis der Windge-
schwindigkeiten auf Nabenhohe (cg,,) und Leistungskennlinien spezifischer WKA tran-
siente elektrische Leistungen berechnet werden [81, 85]. Diese Kennlinien beschreiben
die elektrische Leistung von Windkraftanlagen in Abhéngigkeit der anliegenden Wind-
geschwindigkeit am Rotor. Grundlage fiir die Ermittlung der Leistungskennlinien sind
das Rotorleistungskennfeld, der Wirkungsgrad der mechatronischen Energiewandlung,
die Drehzahlfiihrung des Rotors in Abhéngigkeit der Windhaufigkeitsverteilung, sowie
die Limitationen durch maximal aufnehmbare Rotor- und Generatorleistung. Die Leis-
tungskennlinie ist von hoher Bedeutung in der Windkrafttechnik, da sie Grundlage fiir
Charakterisierung und Leistungsbeschreibung von Anlagen ist. Hersteller haben die be-
schriebenen Eigenschaften zu garantieren. [86]. Die Leistungskennlinien der in dieser
Arbeit betrachteten Anlagen sind in Abbildung 5.2 dargestellt.

4000 A
3500 A
o 3000 A
o
3
@ 2500 - -
] = —— Siemens SWT-4.0-130
@£ 2000 A AN Bonus 1000/54
3 —— AN Bonus 600/44
E 1500 -
X
Q
w1000 A
500 A
0 -
0 5 10 15 20 25
Windgeschwindigkeit
in m/s

Abbildung 5.2: Leistungskennlinien betrachteter Windkraftanlagen. Moderne Anlagen wie
die Siemens SWT-4.0-130 erzielen deutlich bessere Leistungen als dltere Be-
standsanlagen wie AN Bonus 100/54 oder AN Bonus 600/44.[87-89]

Das An- und Abschaltverhalten bei geringen, beziehungsweise zu hohen Windgeschwin-
digkeiten wurde mit Hilfe eines Hysteresereglers aus der Modelica Standard Library
(MSL) modelliert. Die Windgeschwindigkeiten aus den Datengrundlagen der TRY sind
fir eine Hohe von 10m tiber Grund giiltig (¢, 10). Diese wurden nach dem Modell von
Hau [86] auf die jeweilige Nabenhohe dp,;, der WKA extrapoliert, so dass die Windge-

49



Methodik

schwindigkeit in Nabenhohe ¢, gy berechnet werden kann:

In dHub

To
Cw,Hub = Cw,10 * (54)
b bl d e
I fef

To

dyes ist die Referenzhohe der Windgeschwindigkeit aus der Datengrundlage (hier: 10 m).
Die Rauigkeitslédnge ry ist vom Gelédnde um die betrachteten WKA abhéngig [86]. In die-
ser Arbeit wurde fiir die modellierten Anlagen eine Rauigkeitslange von 0,8 fiir bewaldete

Umgebung gewahlt.

Fir die Stromerzeugung aus Onshore-WKA wurde der in [90] publizierte Wert von
11 g COz-eq./kWh iibernommen.

5.2.2 Photovoltaikanlagen

Fir die Modellierung der PV-Anlagen wurden die Modelle von Brkic et al. [83] genutzt,
um Sonnenwinkel und Azimuth fiir den jeweils betrachteten Standort der PV-Anlagen
zu berechnen. Die Einstrahlung auf die geneigten Flachen wurden nach dem Model von
Liu et al. [91] berstimmt. Die AC- und DC-Ausgangsleistung von PV-Anlagen wurde
mit Hilfe der Modelle aus der TransiEnt Bibliothek berechnet [82]. Hier wird zunéchst
die Energieerzeugung aus beliebigen PV-Modulen aufgrund der Einstrahlung und tem-
peraturabhéngigen Leistungskurven ermittelt. Die AC Leistung wird durch leistungsab-
hangige Effizienzkurven fiir vorgegebene Wechselrichter berechnet.

Um die COo-Emissionen der Energieerzeugung aus PV-Anlagen bestimmen zu kénnen,

wurde ein COq-Emissionsfaktor von 67 g COg-eq./kWh angenommen [90]

5.3 Modellierung von PEM-Elektrolyseverfahren

Das Simulationsmodell der PEM-Elektrolyse ist in weiten Teilen an [92] angelehnt. An-
statt der dort vorgeschlagenen Variableniibergabe mit inner und outer Beziehungen,
wurde die vorgeschlagene Modellierungsmethodik mit den, in der MSL iiblichen, Kon-
nektoren vorgenommen. Durch diese Vorgehensweise wird eine einfache Anwendung und
Kombination der Elektrolysemodelle mit der MSL-Bibliothek ermoglicht. Das entwickel-
te Modell ist mittels der Pin-Interfaces Electrical.Analog Subbibliothek an die elek-
trotechnischen Pakete der MSL angebunden. Die thermodynamischen Zustande und Zu-
sammensetzung der Wasserversorgung, sowie Hy und Oy Produktgaszusammensetzungen
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sind durch Fluid Konnektoren umgesetzt. Stoffdaten werden durch die Modelica.Media
Modelle berechnet.

Des Weiteren wurden eigenstandige Submodelle fiir die Spannung, Temperaturentwick-
lung, den Betriebsdruck und die Massenstrome nach [92] entwickelt. Die Submodelle
werden im Folgenden genauer erlautert.

5.3.1 Spannungsmodell

Die gesamte Betriebsspannung eines Elektrolysestacks Uger kann als Produkt der Be-
triebsspannung jeder Elektrolysezelle U..; und der Anzahl der Zellen N,y berechnet
werden:

Ustack = Ucell : Ncells (55)

U, ist die Summe verschiedener Uberspannungen, die aufgrund von Materialineffizienz
und natiirlichen physikalischen Effekten auftreten. In dieser Arbeit werden die Leerlauf-
spannung U, die Aktivierungsspannung U,. und die ohm’schen Spannungsverluste
U,nm betrachtet:

Ucetit = Uoer + Uaet + Uohim (5.6)

User kann mit Hilfe der Nernstgleichung (Gleichung 5.7) und der reversiblen Zellspan-

nung U,., berechnet werden.

R-T, . 2
Usew = Urev + 5 —2 - In (p”’H2 = ) (5.7)
: Dp,H20

Hier ist R die universelle Gaskonstante, F' die Faraday’sche Konstante, und p,; die
Partialdriicke von Hsy, O, und Wasserdampf. Die Partialdriicke miissen in der Einheit
atm in Gleichung 5.7 eingehen. Die Berechnung der Partialdriicke wird in Abschnitt
5.3.3 beschrieben.

U,ev ist die Spannung, die fiir den Ablauf der Reaktionen der Wasserelektrolyse bei
Idealbedingungen erforderlich ist. Sie kann als Funktion der Betriebstemperatur 7,, in
K und einer Standardtemperatur T, = 298, 15 K beschrieben werden:

Ureo(Top) = Usg — 0,0009 - (T — Tt (5.8)

Die Aktivierungsspannung U, ist erforderlich, um geniigend Energie fiir den Start der
elektrochemischen Reaktionen bereit zu stellen. Aus Vereinfachungsgriinden wurde diese
Spannung nur fiir die Anode beriicksichtigt, da die Kathoden-Aktivierungsspannung fiir
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gewohnlich vernachléssigt werden kann [92].

R- To I ens
Uact = ﬁ - arsinh < -dIO’an> (59)
0an ist der Ladungstransferkoeffizient der Anode und muss experimentell bestimmt wer-
den. Ige,s ist die Stromdichte der Stackelektroden in A/m?2. Die Austauschstromdichte
Iy on kann durch die Gleichung

E..c ( 1 1 >
IO,an = IO,an,std - € R TOp TStd (510)

bestimmt werden. I 4, ist folglich von T, und der Referenz- Austauschstromdichte Iy 4, std
abhingig. Diese wird in der Literatur mit 1,08 -10™* A /cm? angegeben [92]. E.,, ist die
erforderliche Aktivierungsenergie fiir den Elektronentransport in der Anode und muss

ebenfalls experimentell fiir jeden spezifischen Elektrolyseur bestimmt werden.

Ohm’sche Spannungsverluste Uy, treten aufgrund der Widerstéinde der Zellkomponen-
ten auf. Sie konnen durch das Ohm’sche Gesetz mit dem Kehrwert der Membranleitfé-
higkeit, zu

Uohm = Ro,mem * Liens (5.11)

ausgedriickt werden. Der Widerstand der Membran R jmepn, in €2m? kann mit Hilfe der

Membranleitfdhigkeit ., und der Membrandicke h,,.,, berechnet werden:

1
e (5.12)

RQ mem —
Omem

Die Standarddicke einer Nafion 117 Membran betrigt 178 - 1075 m. Die Membranleitfi-
higkeit ,em kann anschlieBend durch

Epro < 1o )
B \Top Lota (5.13)

berechnet werden. Hier ist E,,, die Aktivierungsenergie fiir den Elektronentransport

Omem = Omem,std * €

durch die Membran, die fiir Nafion 117 mit 10536 J/mol angenommen wird. o,em, sta 1St
die Membranleitfahigkeit bei Standardtemperatur, mit 10,31 S/m fir Nafion 117.
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5.3.2 Temperaturmodell

Die Betriebstemperatur des Elektolyseurs wird durch ein Berechnungsmodell mit der
pauschaler thermischer Warmekapazitiat Cy;, ermittelt. Dies erlaubt die Beschreibung
der Betriebstemperatur 7, des Elektrolyseurs in einer Gleichung:

T,
dt

Cth : - Qel,heat + W Joss C?cool - Qloss - Z hj ' AHJ (514)

J

C}, muss experimentell fir jeden spezifischen Elektrolyseur bestimmt werden. Qez,heat ist
die durch die Elektrolysereaktionen freigesetzte Warme. Wp,loss ist die Pumpenarbeit die
dem System zugefithrt werden muss, Q..o die erforderliche Kithlleistung zur Einhaltung
der Betriebstemperatur und Qloss die Warmeverluste des Systems durch Konvektion.
Der finale Term beschreibt die im Hy und O, Produktgas enthaltene Enthalpie, die das
System verlasst.

Abwarme aus Elektrolyseverfahren entsteht, wenn Elektrolysereaktionen iiber der ther-

moneutralen Spannung von Uy, = 1,48 V stattfinden. Somit kann Qel’heat zu

Qel,heat - (Ucell - Utn) ' Io : Ncells (515)

berechnet werden. I,, ist die Betriebsstromstérke der Elektroden im Elektrolysestack
und N die Anzahl der Elektrolysezellen.

Die Pumpenarbeit im System Wp,el wird vereinfacht als proportional zum elektrischen
Energiebedarf der Pumpe angenommen. Dazu wird die elektrische Nennleistung der
Pumpe, sowie ein Wirkungsgrad des verbauten Elektromotors von 7,,, = 0,75 ange-

nommen, um die Pumpenverluste W), ,ss zu berechnen:

Wp,loss == Wpﬁ[ *Tlp,m (516)

Die erforderliche Kiihlleistung Qcool des Elektrolyseurs wird mit Hilfe eines LimPID-
Reglers der ClaRa-Bibliothek modelliert [93]. Dafiir wird zunéchst eine maximale Be-
triebstemperatur 1, 42, sowie eine Initialisierungstemperatur 7, ;,;¢ der Kithlung fiir
einen beliebigen Elektrolyseur festgelegt. Bei T,, < Top init gilt Qwol = 0 W, um eine
Beheizung des Systems durch die Kithlung zu vermeiden. Die Initialisierung des Kiihl-
systems wird durch eine Boolean-Variable tibergeben, die den Wert true annimmt, wenn
Top > Topinit- Der LImPID-Regler regelt anschlielend die von 1, jni bis Top mas erforder-
liche Kiihlleistung des Systems bis zu einer vorgegebenen Maximalkiihlleistung Qcool,maz.
Fiir einen 46 kW Elektrolyseur der Firma AREVA konnte experimentell eine maximale
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Kiihlleistung von 6911 W bei einem Betriebsdruck von 30 bar und einer Stromstérke
von 400 A ermittelt werden [92]. Weiterhin konnten durch Optimierungen die Regelpa-
rameter zu 7; = 7,741 - 107* und k, = 500 bestimmt werden. Der somit als PI-Regler
agierende LimPID-Block konnte eine ausreichend genaue Regelung der Kiihlleistung bei
diesen Werten abbilden (vgl. Abbildung 5.4) [92].

Qoss durch konvektive Wérmeiibertragung wird durch Gleichung 5.17 beschrieben:

1

Qloss = Rith

: (To - Tamb) (517)
Hier ist Ry, der experimentell bestimmte thermische Widerstand des Systems und T,
die Umgebungstemperatur.

Die Enthalpien der Produktgase Oy und Hs werden auf Basis empirischer Gleichungen fiir
die molaren Wérmekapazitaten ¢, ,; als Funktion der Betriebstemperatur des Systems
bestimmt [92]:

Cpmps = 29,11 —1,92-107%-T,,+4,0-107°- T, = 8,7-107"° - T,,)° (5.18)
Cpm.0s = 25,48 +1,52-10°%-T,, —7,16-107%-7,,> +1,31-10°- T, (5.19)

Anschlieflend kénnen mit Hilfe der molaren Gasstréme ri; die Enthalpien AH; mit:

Z nj - AHj = i, - oy - (Top — Tamb) + 105 * Cpn,0s + (Top = Tams) (5.20)
J

berechnet werden. Die Berechnung der molaren Gasstrome wird in Abschnitt 5.3.4 be-

schrieben.

5.3.3 Betriebsdruck

Zur Berechnung der Betriebsdriicke an Anode (p.;) und Kathode (p,,) muss der Par-
tialdruck p, der jeweiligen Stoffe H,O, Hy und O bestimmt werden. Der Partialdruck
von Hy und O, kann durch das Dalton’sche Gesetze der Partialdriicke bestimmt wer-
den, wenn die Ideale Gasgleichung (siehe Gleichung 5.33) als gtiltige Zustandsgleichung

werden:

PpHy = Pcat — Pp,H20 (521)
Pp,02 = Pan — Pp,H20 (522)
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Anoden- und Kathodenbetriebsdruck werden iiblicherweise als der Betriebs- oder Gas-
ausgangsdruck des Elektrolyseurs, beziehungsweise der anschlieBenden Hy-Speicherung
angenommen. In industriellen Anwendungen wird dieser haufig mit 30 bar angegeben
[92]. Der Wasserdampfdruck im System wird durch die empirische Gleichung 5.23 aus
[92] bestimmt. Diese Gleichung beschreibt den Partialdruck des Wassers in atm. Zur
Umrechnung in Pa wurde deshalb der Umrechnungsfaktor ¢ = 101325 Pa/atm erwei-

tert:
TOp — 237, 15)
-€

T,, — 34,85

(17,2694-
Pp.0 = 6,1078-107° - e (5.23)

Um die mechanische Belastung der Membran zu reduzieren, wird des Weiteren eine
negative Druckdifferenz von pg,q¢ = 1 bar zwischen Anoden- und Kathodenseite ange-

nominen:

Pan = Pecat — Pgrad (524)

5.3.4 Massenstrome

Die molaren Produktgasstrome von Hs; und Oy konnen mit Hilfe der Faraday’schen
Gesetzte nach den Gleichungen 5.25 und 5.26 berechnet werden [92]. Analog dazu kann
der Wasserbedarf durch Gleichung 5.27 ermittelt werden.

. Nce s " Ice
NfHy = 75‘ ja e (5.25)
. Ncells : Icell
= — 5.26
nOQ 4 . F 77F ( )
Nce s " Ice
o = 1,25 - 57]:” M (5.27)

nr ist die Faraday-Effizienz der Reaktion, welche fiir gewohnlich mit np > 0,99 angenom-
men wird [92, 94]. Gleichung 5.27 wurde um die in [94] beschriebene Methodik erweitert,
und um den Sicherheitsbeiwert von 1,25 erganzt. In [92] wird angenommen, dass der Ha-
Strom direkt nach dem Elektrolysestack verwertbar ware. Dies ist in der Praxis nicht
moglich, da an dieser Stelle noch hohe Wasseranteile im Hs-Produktstrom vorliegen. In
realen Anlagenkonfigurationen wird der Hs-Produktstrom nach einer Trocknungs- und
Deoxidationseinheit gemessen, in denen sowohl Hj-Verluste, als auch ein dynamisches
Verhalten der Hy-Produktion, bedingt durch die Reaktionszeit dieser Systeme, auftreten.

Um die oben beschriebenen Zusammenhénge der Hy-Verluste im Modell abbilden zu
konnen, wird der maximal erreichbare Wirkungsgrad der Wasserstoffproduktion n, maq
eingefithrt [94]. Dieser wird anhand des Produkts des Nenn-Hs-Produktstromes 7y,
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und der Hy-Produktion bei der Betriebsstromstarke 1,, ermittelt:

o 7;Lf,Hz
nHQ,max — N I
cells *

op

2-F

(5.28)

Die Effizienz der Wasserstoffproduktion 7y, verbessert sich bei hoheren Stromdich-
ten und niedrigen Betriebstemperaturen. Eine Annéherung dieser Abhéngigkeiten kann
durch Gleichung 5.29 abgebildet werden [94]:

H, (Idensa Top) = 6f1 s Idens (529)

0; sind empirische Fittingparameter, die experimentell bestimmt werden miissen. Als
Initialwert wird fiir 65y = 57,1081 %, fir dpp = —1699,60974 m?/A und fir 65 =
1,0304 m?/(A °C) nach [94] angenommen. Das dynamische Verhalten der Ho-Produktion
kann durch ein Verzégerungsglied erster Ordnung (PT1-Glied) abgebildet werden. Ab-
bildung 5.3 zeigt die Methodik, nach der das PT1-Glied in das Modell integriert wird.
Die maximal mogliche Ho-Produktionsrate 74y, wird durch das Faraday’sche Gesetz be-
stimmt. Anschlieend wird die Hyo-Produktionsrate n, 11, nach der Trocknung ermittelt,
bevor die tatsachliche dynamische Hy-Produktion 7y, berechnet wird. Die Zeitkonstante

7 kann durch das Systemverhalten nach einem Sprungsignal bestimmt werden.

T

op

cells . .
Nth,H, 1 Ny,

> Ny, >
Ts+ 1

Faraday'sches N,
Gesetz

Idens

Abbildung 5.3: Diagramm des dynamischen Modells der Ho-Produktion. Das PT1-Glied
wird als Laplace Transformation mit &k, = 1 abgebildet. 7 kann durch die
Systemantwort auf die Sprungfunktion bestimmt werden, nach [94].

5.3.5 Validierung der Ergebnisse und Anwendung

Das in Abschnitt 5.3 beschriebene Modell wurde mit den Daten fiir einen 45 kW Elek-
trolyseur der Firma Areva parametriert. Die Parameter sind in Tabelle 5.1 angegeben.
In [92] wurden verschiedene Validierungsszenarien anhand von experimentellen Daten
fiir diesen Elektrolyseur definiert, welche auch fiir die vorliegende Arbeit genutzt wur-
den. Diese Validierungsszenarien umfassen ein Start-Up Verhalten (Abbildung 5.4.a),
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Tabelle 5.1: Simulationsparameter des Areva 45 kW PEM Elektrolyseurs. [92, 94]

Zeichen  Beschreibung Einheit Wert
Neells Anzahl der Zellen im Stack - 290
Acen Aktive Zellflache je Elektrolysezelle cm? 60
hmem Dicke der Membran m 1,78-1073
Wp,el Elektrische Leistung der Kiihlwasserpumpe AW 1.100
Np,m Wirkungsgrad der Kiithlwasserpumpe % 75
Topmaz ~ Maximale Betriebstemperatur °C 60
Oan Ladungstransferkoeffizient der Anode - 0,7353
Iy an.sta  Austausch-Stromdichte bei Standardtemperatur A/m? 1,08:1074
Eeye Aktivierungsenergie fiir Elektronentransport der Anode J 52.994
Epro Aktivierungsenergie fiir Elektronentransport der Membran J/mol 10.536
Omem,sta  Membranleitfahigkeit bei Standarttemperatur S/m 10,31
Ry Thermischer Widerstand des Elektrolyseurs K/W 0,0688
Ci, Warmekapazitiat des Elektrolyseurs J/K 162.116

bei dem fiir eine konstante Stromstéirke von 400 A die Entwicklung von Stackspannung
und Betriebstemperatur mit experimentell ermittelten Werten verglichen wird. In ei-
nem weiteren Validierungsmodell wird das Anfahrverhalten des Elektrolyseurs bei einem
vorgegebenen Stromprofil einer PV-Anlage innerhalb einer Stunde untersucht (Abbil-
dung 5.4.b). Ein drittes Validierungsszenario betrachtet Betriebstemperatur und Stack
Spannung bei einem Stromprofil einer PV Anlage an einem wechselnd bewolktem Tag
von 07:00 bis 16:00 Uhr (Abbildung 5.4.c). Fir alle Validierungsszenarien konnten die
entwickelten Modelle die Literaturergebnisse erfolgreich nachbilden. Abweichungen der
eigenen Simulationsergebnisse, im Vergleich zu den Simulationsergebnissen der Litera-

turquellen liegen im Bereich numerischer Fehler und sind vernachléassigbar.

Aus diesen validierten Modellen wurde ein Lastprofil des PEM-Elektrolyseurs abgelei-
tet, aus dem der Wirkungsgrad in Abhéangigkeit der normierten Leistung L, bestimmt
werden kann. Anhand dieses Lastprofils wurde ein Lookup-Table fiir das Teillastver-
halten von PEM-Elektrolyseuren erstellt, in dem die Nennleistung des Elektrolyseurs
als Freiheitsgrad fiir die Optimierung zur Verfiigung steht. Die Elektrolyseausgangsleis-
tung ist durch das Produkt des produzierten Hy Massenstroms und des gravimetrischen

Heizwerts von H, bestimmt:

tsim dE .
/ Py= B (L) i, - Hi, (5.30)
to dt
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Abbildung 5.4: Validierung der Stack Spannung und Betriebstemperatur des Elektrolyse-
modells mit Literaturdaten [92] fiir: a) Start-Up Szenario einer konstanten
Stromstérke von 400 A. b) Stromprofil einer PV-Anlage. ¢) Stromprofil ei-
ner PV-Anlage an wechselnd bewdlktem Tag von 07:00 bis 16:00 Uhr. d)
Abgeleitetes und angewendetes Modell des Teillastverhaltens eines PEM-
Elektrolyseurs.

5.4 Luftzerlegungsanlagen

Die Luftzerlegung (ASU) mittels Druckwechseladsorption (Vacum Pressure Swing Ad-
sorption), wurde anhand ihres spezifischen Energiebedarfs €45y und dem erforderlichen
Sauerstoffmassenstroms mo, ¢, flir die Verbrennung modelliert. In dieser Arbeit wur-
de eine spezifischer Energiebedarf von 0,32 kWh/kg Oy verwendet [95]. Weiterhin wur-
de angenommen, dass der Gesamtenergiebedarf der ASU durch Strom aus dem deut-
schen Energienetz gedeckt wird. Dafiir wurde fiir Deutschland ein Emissionsfaktor von
427 g COq-eq./kWh angesetzt [90]. Der resultierende Gesamtenergiebedarf wird anschlie-

Bend durch
dE ssu

P (1103,req — M0s,51) - €Asy = Pasu (5.31)
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berechnet. Da in jedem der entwickelten PtG-Konzepte fiir die Glasindustrie Sauerstoft
als Nebenprodukt der Elektrolyse anféllt (1o, gi), wird durch diesen Oq die erforderliche
ASU Leistung entsprechend reduziert.

Das aus der ASU zur Verfiigung gestellte Gas wurde als Mischung aus O, und Stickstoff
(N3) modelliert. Dafiir wurde das Fluidmodell ,,CombustionAir“ aus der Media-Library
der MSL tbernommen. ASU konnen Sauerstoffreinheiten von bis zu 99.0 Vol.-% errei-
chen [95]. Dementsprechend wurde ein Os-Anteil von 0,99 mol/mol und ein Ny-Anteil von
0,01 mol/mol angenommen. Somit kann durch Anpassung der Molenbriiche der jewei-
ligen Komponenten auch Umgebungsluft fiir Verbrennungsvorginge abgebildet werden
(siche auch Abschnitt 5.6.2).

5.5 Methanisierungsverfahren

Die Modellierung der thermokatalytischen Methanisierung erfolgte auf Basis der in [96—
100] beschriebenen Ansatze. Aufgrund des quasi-statischen Betriebsverhaltens der Me-
thanisierung ist die Bestimmung der SNG-Zusammensetzung beim jeweils gewahlten Re-
aktordruck und -temperaturniveau erforderlich. Die molaren Anteile des SNGs sind we-
sentlich von den Gleichgewichtskonstanten und Umsetzungsraten der Methanisierungs-

reaktionen abhéingig.

5.5.1 Umsetzungsraten und SNG-Zusammensetzung

Um die Produktgaszusammensetzung eines Methaniserungsreaktors zu berechnen, muss
zunachst das thermodynamische Reaktionsgleichgewicht der mafigebenden Reaktion be-
stimmt werden. Dieses Reaktionsgleichgewicht wird sowohl bei Nennlast, als auch wéh-
rend des Anfahrbetriebs des Reaktors erreicht. Mit Hilfe der Gleichgewichtskonstante
K,, sowie des Massenwirkungsgesetzes konnen die molaren Anteile der Komponenten,
sowie die Ausbeute der Reaktionen im thermodynamischen Gleichgewicht bestimmt wer-
den. Dabei ist K, zusatzlich von der druckabhangigen Gleichgewichtskonstante K, der
Partialdriicke der beteiligten Komponenten p;, sowie der Gleichgewichtskonstante K,
der Fugazitatskoeffizienten «; abhingig [96]:

K,

Bei der Berechnung des thermodynamischen Gleichgewichts wird vereinfacht angenom-

men, dass die ideale Gasgleichung fiir alle an der Reaktion beteiligen Gase in den vor-
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liegenden Temperatur- und Druckbereichen giiltig ist:
p-V=n-R, T (5.33)

Hier werden mit p als absoluten Druck, V' als Volumen, n als Stoffmenge, sowie der
molaren Gaskonstante R, und der Temperatur 7' die beschreibenden Zustandsgrofien
des jeweils betrachteten Gases betrachtet. Durch die Anwendung der idealen Gasglei-
chung als Stoffdatenmodell kann die Media-Bibliothek der Modelica Standard Library

als Modellierungsgrundlage verwendet werden.

Aus dieser Annahme folgt weiterhin, dass die Fugazitatskoeffizienten «; vernachlassigt
und somit K, = 1 gesetzt werden kann, siche Gleichung 5.34:

K, =1
= K, =K, (5.34)

Als weitere Vereinfachung wird der Einfluss der Boudouard-Reaktion (Reaktionsglei-
chung 3.4) vernachlassigt. Voraussetzung fir diese Annahme ist, dass das stochiometri-
sche Verhéltnis der Gleichung

"'H, — CO; >3 (5.35)
nco + Nco,

ist. In diesem Fall kann kein elementarer Kohlenstoff (C) gebildet werden, da somit nach
Reaktionsgleichung 3.3 CO und H, vollstandig zu CH4 und HyO umgesetzt werde. Diese
Vereinfachung entspricht der technischen Realitéit, da die Kohlenstoftbildung zu Abla-
gerungen an den Katalysatoren fithren und damit eine Reaktorschadigung hervorruft.
Die Vermeidung dieser Reaktionsvorgange ist elementarer Bestandteil jeder Methani-
sierungsreaktorauslegung und -konzeption. Das Reaktionssystem des Methanisierungs-
reaktormodells kann folglich auf die reverse Wassergas-Shift sowie die CO-Hydrierung

reduziert werden.

Das Massenwirkungsgesetz zur Bestimmung von K, kann fiir chemische Reaktionen wie
die reverse Wassergas-Shift Reaktion (Reaktionsgleichung 3.2) oder die CO-Hydrierung
(Reaktionsgleichung 3.3) anhand der Verallgemeinerung der Reaktion nach Gleichung
5.36 formuliert werden zu:

ngA +myB S n.C + ngD (5.36)
pcnC : pdnd

K =—— 5.37

P pana : pbnb ( )
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Zur vollstandigen Berechnung des chemischen Gleichgewichts ist des Weiteren die Gleich-
gewichtskonstante K, der molaren Anteile x; erforderlich. K, kann in Abhangigkeit von
K,, dem absoluten Druck p und der Summe aller stochiometrischen Koeffizienten n;
berechnet werden:

K, =K, p 2m (5.38)
Ne ng

K, = M (5.39)
xana . xbnb

Die thermodynamische Gleichgewichtskonstante K, ist temperaturabhéangig. Diese Tem-

peraturabhangigkeit wurde anhand der empirischen Gleichung 5.40 angenéhert:

Oe
I(K,) = Geqq + —22 (5.40)
Top
mit dem dimensionslosen empirischen Konstanten d.,1 = —4,3537 und 0,2 = 4593, 2

fir die reverse Wassergas-Shift Reaktion (Gleichung 3.2) 0,1 = —29,3014 und d.0 =
26248, 4 fir die CO-Hydrierung (Gleichung 3.3) [96], sowie der Reaktorbetriebstempe-
ratur 7,, = 300 °C [60].

SchlieBlich werden die molaren Anteile der Produktgase durch die Gleichungen 5.41 bis
5.45 bestimmt:

THa,in — 3 * LC0,in - U1 +Xcoin - Uz

THy,0ut = SR — (5.41)
o g = TSl LICOD (5.42)
R e e 549

TCo,out = 0 zﬂﬁ_cgmxc[ilm— 33[']010,in o (5.44)
LCOz,0ut = 7C0sin + TC0n U (5.45)

1 —Q'Ico,m’Ul

Die Umsetzungsraten U; und Us sind die Umsetzungsraten der Reaktionsgleichungen
3.2 und 3.3, deren Summe gleich der Umsetzungsrate von CO ist [97]:

LCO,in — LCHy,out
U1+2 - U1 + UQ - 1 (546)
LCHy,out

Um das chemische Gleichgewicht bei einer bekannten Temperatur und bekanntem Druck
bestimmen zu konnen, muss das nichtlineare Gleichungssystem, bestehend aus den oben
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beschriebenen Gleichungen 5.41 bis 5.46 gelost werden. Dafiir ist die Initialisierung des
Methanisierungsmodells durch Iteration der diskreten Variablen z; .., fir die Masse-
anteile der jeweils im Produktgas enthaltenen Komponenten, sowie des Gesamtmassen-
stroms Mmsnyeeut €rforderlich. Die Konvergenz des Systems bei niedrigen Betriebstem-
peraturen von weniger als 450 °C fiithrt aufgrund der grofien Zahlenwerte der Gleichge-
wichtskonstanten K; zu numerischen Komplexitédten beim gewahlten DASSL-Solver und
folglich unverhaltnismafig hohen Rechenzeiten. Werden Startwerte aus héheren Tem-
peraturbereichen von 450 - 800 °C gewahlt, konnen wesentlich effizientere Konvergenz-
verhalten erreicht werden. Mithilfe dieser Temperaturanndherung aus hohen Tempera-
turbereichen konnte eine Initialisierung fiir die angenommene Reaktorbetriebstempera-
tur und -betriebsdruck bestimmt werden. Eine Validierung dieses Methanisierungsmo-
dells fiir eine in der Literatur beschriebene Synthesegaszusammensetzung ist Abschnitt
5.5.2 beschrieben.

Der aufgrund der Exothermie der reversen Wassergas-Shift Reaktion (Gleichung 3.2) und
der CO-Hydrierung (Gleichung 3.3) entstehende Warmestrom Qg wird anschliefend als
Funktion der Reaktorbetriebstemperatur 77, berechnet:

. . LCO,ou TCo;n
Qr(Top) = (Ahrsa(Top) - Ur + Ahas(Top) - Us) - 1o ( TR ) (5.47)
SNG Syn
Ahi(Top) = 61 - Top” + On2 - Top + 013 (5.48)

Mgsng und Mgy, sind die molare Massen des SNG, beziehungsweise des Synthesega-
ses und Ah; die spezifischen Enthalpien der betrachteten Reaktionen bei der jeweiligen
Betriebstemperatur. Die temperaturabhéngigen Reaktionsenthalpien werden nach Glei-
chung 5.48 mit Hilfe der empirischen GroBlen 6, = 0,0026, 952 = —7,4437 und 9,3 =
—41557, 3842 fiir R3.2, sowie 0,1 = 0,0266, 052 = —47,7331 und 6,3 = —205094, 5788
fiir R3.3 berechnet.

5.5.2 Validierung der Ergebnisse und Anwendung

Zur Validierung des beschriebenen Methanisierungsmodells wurden zwei Szenarien aus
Literaturquellen nachgebildet. In den Validierungsszenarien wurden isobare Gleichge-
wichtszustdnde von Methanisierungsreaktoren bei variierenden Betriebstemperaturen
von 100 - 800 °C berechnet, sowie die daraus resultierenden Massenanteile des Pro-
duktgasgemischs angegeben.

Die ermittelten Produktgasgemische gelten fiir die in Tabelle 5.2 definierte Zusammen-
setzung des Synthesegases. Fiir beide Validierungsszenarien gelten die gleichen Synthe-

62



Methodik

segaszusammensetzungen, sowie Betriebstemperaturfenster. Im Szenario 1, (Ergebnisse
in Abbildung 5.5.a) gilt ein konstanter Druck von 1 bar. Im Szenario 2, (Ergebnisse in
Abbildung 5.5.b) ein konstanter Druck von 30 bar.

Tabelle 5.2: Stoffmengenanteile des Synthesegases zur Validierung der entwickelten Metha-
nisierungsmodelle [97].

Parameter Variable Gew.-%

CO2-Gehalt  zco,,in 3,7
CO-Gehalt  zco,in 6,7
Hs-Gehalt THa,in 33,5
H50O-Gehalt TH,0,in 18,2
CHy-Gehalt  zcpyim 374

Durch die Bestimmung der Produktgaszusammensetzung als Funktion des Reaktor-
drucks und der -betriebstemperatur kann mit Hilfe der Enthalpien der jeweils betrach-
teten Stoffe Heiz- und Brennwert der SNG Zusammensetzung bestimmt werden.

0,8 0,8
—— CHs Sim  —— H,0 Sim —— H; Sim —— COSim —— CO; Sim —— CH; Sim —— H,0 Sim =—— H, Sim —— COSim —— CO, Sim
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Abbildung 5.5: Validierung des Methanisierungsmodells mit Literaturdaten aus [97] fir (a)
Reaktorbetriebsdruck von 1,0 bar, (b) Reaktorbetriebsdruck von 30 bar.

Energiebilanz der Methanisierung

Qg ist die gesamte freiwerdende Reaktionsenthalpie im Methaniserungsvorgang beim
gewahlten Reaktordruck und Betriebstemperatur. Somit kann durch Qg die vollsténdige
Energiebilanz des Methanisierungsreaktors nach dem in Abbildung 5.6 dargestelltem
Sankey-Diagramm berechnet werden.

Rund 80 % der durch die Eduktgase zugefithrten Enthalpie wird als SNG abgegeben,
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wahrend 16 % als Abwéarme und 4 % als Verluste betrachtet werden miissen. Die Abwar-
me wird durch das Kiihlsystem des Methanisierugsreaktors in Form von 90 % geséttigtem
Hochdruckdampf (HD) bei 45 bar und einer Temperatur von 260 °C, sowie rund 10 % als
geséttigter Niederdruckdampf bei 30 bar und einer Temperatur von 240 °C abgegeben
[60].

. SNG 80 %
Qr
Abwirme 16 %
mm_
Abwirme 100 % HD-Dampf (45 bar, ~260 °C) 90 %

Abbildung 5.6: Sankeydiagramm eines Rohrbiindelreaktors zur thermochemischen Methani-
sierung. Nach [60].

5.6 Oxyfuel-Glasschmelzofen

In der einschldgigen Literatur wurde noch kein Simulationsmodell fiir kontinuierlich
betriebene Oxyfuel-Schmelzwannen mit elektrischer Zusatzheizung (EZH) beschrieben.
Deshalb wurde fiir diese Arbeit eine eigene Modelica-Bibliothek fiir diesen Zweck entwi-
ckelt. Diese Bibliothek besteht aus Submodellen fiir die Warmebilanz (Abschnitt 5.6.1),
sowie fiir die Verbrennung innerhalb der Schmelzwanne (Abschnitt 5.6.2) [26].

5.6.1 Waiarmebilanz

Die Warmebilanz einer Oxyfuel-Schmelzwanne wurde ausgehend von publizierten Mo-
dellen fir Regenerativschmelzwannen iibernommen [11, 15, 25, 101]. Der Anteil rezirku-
lierender Warme aus den Regenerativkammern, @ ge in [25], kann vernachléssigt werden,
da in Oxyfuelverfahren keine Regenerativkammern eingesetzt werden. Daher kann wie
folgt vereinfacht werden:

QFree = an + QR@ (549)
Qre =0 (5.50)
an = QFree (551)

Die verbleibende Warmebilanz einer Oxyfuel-Schmelzwanne kann somit, wie in Abbil-
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dung 5.7 gezeigt, modelliert werden. Die Eingangswéarme @)y, ist die Summe aus frei-
werdender Verbrennungswérme (comp und der zuséatzlich eingebrachten Wéarme aus der
elektrischen Zusatzheizung Qgzy. Die Restwirme im Abgas Qgrgas, muss im Fall der
Oxyfuel-Schmelzwanne als Warmeverlust () .ssec betrachtet werden. Die verbleibende
Wiérme in der Brennkammer (Combustion Area) Qcompa Wird abziiglich der Wéarmever-
luste durch die Wannenmauerung der Brennkammer (7,ssc4 und dem Schmelzbereich,
Qrossma in das Glasbad (Melting Area) Qnreia eingebracht. Q g, ist die letztendlich im
geschmolzenen Glas verbleibende Warme, bei der jeweiligen Ausgangstemperatur Tg,.
26]

A A

QEX

Qn = Qeomba | QMetia

\ 4

Qcomb + QBoost

QLoss,EG QLOSSCA QLossMA
/

\

V
Q Loss

Abbildung 5.7: Warmebilanz einer Oxyfuel-Schmelzwanne. [26]

Somit wird die Wéarmebilanz wie folgt berechnet:

Qi = Qcomy + Qrzr = Qrze + 7B - Qm (5.52)

@1y ist die Gesamtwarme, die dem Schmelzsystem zugefiihrt wird, bestehend aus der
Verbrennungswirme Qcomp und der Warme aus der EZH, Qrzy. Qrzy kann als Anteil
~vp der gesamten Eingangsleistung berechnet werden. In dieser Arbeit wird ein EZH-
Anteil von 0,09 angenommen [11, 101].

Warmeverluste, (Jr.ss, entstehen durch die Restwéirme im Abgas, Qgrcas, Sowie durch
Verluste tiber die Wannenmauerungen im Verbrennungs- (Qressca) und Schmelzbereich

(QLOSSMA)-
QLoss - QExGas + QLOSSOA + QLossMA (553)

Da keine belastbaren Datenquellen zu Verlusten iber Wannenmauerungen und Abgase
vorliegen, wurde keine detaillierte Berechnung dieser Parameter vorgenommen. Statt-
dessen wurden die wichtigsten Leistungsparameter einer Schmelzwanne, die Gesamtein-
gangsleistung (), sowie die durch das heifle, geschmolzene Glas entnommene Wérme-
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leistung @ g, unabhéngig davon wie folgt berechnet [25]:

d(HE'z : Zr)

Qpe=—— (5.54)

Hpg, ist die im geschmolzenen Glas enthaltene Enthalpie und z, die Ziehrate der Schmelz-
wanne. In dieser Arbeit wurde fiir die modellierten Schmelzwannen eine konstante Ziehr-

ate von 100t/d angenommen. Hp, kann berechnet werden durch [25]:
Hge = (1 = 7.) - AHg,,,, + AH(T,) (5.55)

7. ist der Scherbenanteil im Gemenge, AH?

hem

der chemische Energiebedarf der Ge-
mengeschmelze bezogen auf Normalbedingungen von 0°C und 1,013 bar. AH(Tg,) ist
die Enthalpie der Schmelze bei der Glasaustrittstemperatur Tg,. Der chemische Ener-

giebedarf der Gemengeschmelze, AH?, kann wie folgt detaillierter berechnet werden

chem>
[101]:
AI{ghem = Hg?lass + Hg?as - Hl?atch (556)

Wahrend Hgas durch detaillierte Verbrennungsmodelle bestimmt werden kann, bediirfen
HO

glass

Vorschldge fir die Berechnung fiir ein E-Glas sind in [101] publiziert worden. Da die-

und Hp,., weitgehende Informationen zu Glas- und Gemengezusammensetzung.

ser Glastyp jedoch nicht fir die in dieser Arbeit betrachteten Schmelzwannen in Frage
kommt, wurde hier ein Hg, von 550 kWh/t Glas angenommen. Dies entspricht einem
Kalknatronglas mit einem Scherbenanteil von 50 % bei einer Austrittstemperatur von

1350 °C [15].

Wie bereits in Abschnitt 3.3 beschrieben, ist die Effizienz von brennstoffbetriebenen
Glasschmelzverfahren abhéngig von der Ziehrate. Bei der angenommenen Ziehrate von
100t/d, wird fiir regenerativ oder rekuperativ betriebene Schmelzwannen in Literatur-
quellen eine Effizienz von ca. 37 % angegeben (siehe Abbildung 3.2) [16]. Fiir oxyfuel-
beheizte Schmelzwannen wird jedoch eine 5 - 10 % hohere Effizienz gegentiber vergleich-
baren Regenerativschmelzwannen beschrieben [24], welche in der hoéheren adiabaten
Flammentemperatur der Verbrennung, sowie dem verbesserten Stofftransport in der
Wanne begriindet ist [25]. Daher wird in dieser Arbeit ein Wirkungsgrad von 42 % fiir

Oxyfuel-Glasschmelzwannen angenommen.

Um das Schmelzwannenmodell weiter auszugestalten, wurden die dimensionslosen Kenn-
zahlen fir die Temperatureffizienz £ und der Warmekapazitatsstrom ¢y eingefiihrt.
Diese beiden Groflen sind wichtige Kennzahlen zur Beurteilung der Gesamteffizienz von
Schmelzverfahren und finden weit verbreiteten Einsatz in der Industriepraxis [25]. Die
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Temperatureffizienz kann wie folgt berechnet werden:

Tew —To
£ = T, T, (5.57)
Die Temperatureffizienz beschreibt die Effizienz einer Schmelzwanne in Abhéngigkeit der
drei wichtigsten Temperaturlevel der Glasschmelze. Diese sind die Glasaustrittstempe-
ratur Tg,, die adiabate Flammentemperatur 7,4 und die Umgebungstemperatur 7j. Die
Glasaustrittstemperatur Tg, wird bei der Berechnung von £ fiir gewohnlich zu 1300 °C
normiert, wahrend fiir Ty = 25 °C angenommen wird [25]. Die adiabate Flammentempe-

ratur wurde nach dem in Abschnitt 5.6.3 beschriebenen Modellierungsansatz berechnet.

Der Warmekapazitatsstrom ¢y, wird berechnet durch [25]:

=€ (5.58)

_ Qin . (1 B QEZH) _ Mhot * Cp,hot
QEx an

mcold * Cp,cold

Mot * Cp hot 15t der Warmeeintrag in den Schmelzofen durch die heilen Verbrennungsgase
und Mo * Cpeotd die Warmeaufnahme durch das kalte Gemenge, beziehungsweise das
geschmolzene Glas. Der Wéarmekapazitatsstrom ¢y vergleicht diese Warmeeintragsef-
fizienz bei idealisierter unendlich grofler Warmeaustauschfliche und -transferkapazitét.
Folglich wiirde ¢y, sein Optimum bei ¢y — 1.00 erreichen [25].

5.6.2 Verbrennungsverfahren

Das primére Ziel des Verbrennungsmodells ist die Berechnung der entstehenden COs,-
Emissionen, sowie der jeweils resultierenden Abgaszusammensetzung. Das Modell soll fiir
variierende gasformige Brennstoffzusammensetzungen anwendbar sein. Diese sollen vor
allem aus Methan (CH4) und hoherkettigen Kohlenwasserstoffen (C,H,,), Kohlendioxid
(CO»), Stickstoff (Ny) sowie variierenden Wasserstoffanteilen (Hs) bestehen.

Fir diese Zwecke wird ein Ansatz basierend auf stochiometrisch vollstdndiger Verbren-
nung als ausreichend angenommen [102, 103]. Die Bildung von Stoffen wie Kohlenmon-
oxid (CO), sowie Stick- (NO,) und Schwefeloxiden (SO,) wird hierfir zunéchst vernach-
lassigt. Fiir die Berechnung der adiabaten Flammentemperaturen werden unvollstandige
Verbrennungsvorgénge beriicksichtigt, da hier endotherme Reaktionsvorgange wie die
Bildung von CO und anderen Zwischenstoffen bei Verbrennungstemperaturen von mehr
als 1300 °C nicht vernachléssigt werden kénnen (siche Abschnitt 5.6.3).

Der erforderliche Brennstoffmassenstrom rip,. kann mit Hilfe des massenbezogenen
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Heizwerts H, ,,, sowie der erforderlichen Verbrennungswérme )¢y bestimmt werden:

Qcomb = Mpuet - Him = 10p - Y (€35 - M p) - Hipm (5.59)
i=1

Mmpye Wird dabei als Summe der molaren Anteile x; » der einzelnen Brennstoftkompo-
nenten, sowie deren molarer Massen M,  detaillierter beschrieben.

Ausgehend von der Brennstoffzusammensetzung, wird der minimale Sauerstoffbedarf
Os.min, fiir die vollstédndige Verbrennung bestimmt. Dafiir miissen die molaren Anteile
x; r jedes zu oxidierenden Stoffes im Brennstoff bekannt sein. Im hier betrachteten Fall
sind diese Komponenten C,H,, und Hy. Es gilt somit:

i

m x
OQ,min = Z [anHm,i : (TL + Z) + ;2 (560)
=1

Um unvollstandige Verbrennung zu vermeiden, ist eine Sauerstoffiibersattigung in Ver-
brennungsverfahren gangige Praxis. Der erforderliche Sauerstoffiiberschuss wird durch
die Sauerstoffiiberschusszahl A definiert. In der Glasindustrie sind A-Werte von 1,02 - 1,08
tblich [25]. Fiir diese Arbeit wird ein \-Wert von 1,05 angenommen [26]. Der gesamte,
fir die Verbrennung erforderliche Sauerstoftbedarf Oy 4.5 kann somit durch

Oy = - - L2imin. (5.61)
Z0,,0CF
bestimmt werden. zo, ocr ist der Sauerstoffgehalt im jeweils verwendeten Oxidations-
mittel der Verbrennung (OCF). Bei konventioneller Verbrennung in Umgebungsluft ist
zo,0cr = 21%. Bei Oxyfuel-Verbrennung wird dagegen ein OCF mit einen volumetri-
schen Sauerstoffanteil von 99 % angenommen (vergleiche auch Abschnitt 5.4).

Ausgehend vom nun bekannten Brennstoff- und Sauerstoffbedarf wird anschliefend die
Abgasmenge und -zusammensetzung bestimmt. In der vorliegenden Arbeit wurde zur
Bestimmung der Stoffeigenschaften des Abgases das in der Modelica.Media enthaltene
Fluidmodell “Simple flue gas for overstochiometric Oo-fuel ratios” verwendet. Dieses
Fluidmodell erlaubt die Betrachtung von Abgasen als Stoffgemische, bestehend aus No,

O2, H,O und CO4 [80]. Die molaren Anteile z; g, dieser jeweiligen Komponenten, sowie
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deren Stoffmengenstrome n; pe kénnen wie folgt berechnet werden:

NNy, EzG (ZNy.p + TNy 008 - OCF) - fup

IN2,EzG = — : (5.62)
NEzG NEzG
nOQ,EIG ()\ - 1) . OQ,min : nF
L0y ExG = — = . (5.63)
NEzG NEzG
. . 3
nH,0,EG ng m
THY0,E2G = =— > (ﬂﬁanm : ) + THa, P (5.64)
NezGg NEzG a=1 2
. . 3
Ncoq,EzG ng
xCOg,EwG - . = : Z(IC'ILHNL : n) + xCOQyF (565)
NEzG NEzG a=1

Durch die Gleichungen 5.62 - 5.65, sowie das Abgasfluidmodell kann anschlieSend der
aus der Verbrennung resultierende COz-Massenstrom im Abgas 1m.co,, comp bestimmt wer-
den. Bei der Glasherstellung entstehen jedoch neben der Verbrennung weitere COq-
Emissionen, bedingt durch Carbonatreaktionen wihrend der Gemengeschmelze. Aus
Vereinfachungsgriinden werden in dieser Arbeit 80kgCOs-eq./t Glas aus [104] tiber-
nommen. In [104] wurden Treibhausgasemissionen der Behélterglasherstellung auf Basis
von Kalknatronglaskompositionen untersucht.

5.6.3 Adiabate Flammentemperatur und Brennstoffenergiegehalt

Die adiabate Flammentemperatur (oder adiabate Verbrennungstemperatur) 7,4 beschr-
eibt die sich einstellende Temperatur, wenn ein Gasgemisch bei der Verbrennung keinerlei
Energie in Form von Wérme an die Umgebung abgeben wiirde (= adiabate Zustands-
dnderung). Diese Temperatur ist daher ein theoretischer Wert, der in der Praxis nicht
erreicht werden kann. Dennoch dient 7T,; in den Ingenieurwissenschaften als wichtige
Kenngrofle zur Evaluierung von Verbrennungsvorgangen. [102]

Sie kann durch Loésung von Gleichung 5.66 nach 7,4 berechnet werden:

Q=0=npa - AH + Y n / T (5.66)
Produkte  725°C

Ny ist die gesamte Stoffmenge an Brennstoff und AH, die Reaktionsenthalpie des
Brennstoffs. n; und ¢, ; sind die Stoffmenge, und die spezifischen Warmekapazitaten der
entstehenden Verbrennungsprodukte bei konstantem Druck. Fiir eine aussagekraftige
Beurteilung von T4, ist eine Betrachtung mittels des Ansatzes der vollstdndigen Ver-
brennung jedoch nicht ausreichend, da dies zu tiberhohten Werten fiir T}, fithren wiirde.
Bei der Betrachtung von Verbrennungsvorgdngen missen neben den exothermen Re-

aktionsvorgéngen von Kohlenwasserstoffen bei Normalbedingungen (0 °C und 1.013 bar)
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auch endotherme Formierungen von Zwischenprodukten beriicksichtigt werden. Die Ver-
brennung von Kohlenwasserstoffen bei Normalbedingungen kann formuliert werden zu:

k
CHy + 20y, — COy + 2H,0 AH? = —891 mij (5.67)
7 kJ
kJ
C3Hg + 50y — 3CO, + 4H,0 AH? = —2040 — (5.69)

Ab einer Verbrennungstemperatur von mehr als 1300 °C, oder 1575 K muss jedoch die
Formierung von Zwischenprodukten wie CO durch endotherme Reaktionen berticksich-
tigt werden.

k

CH4 + H,0 — CO +3H, AHPPE = 1206 il (5.70)
m
kJ

C+ H,0 — CO + H, AHPPE = 1131 — (5.71)

Zudem kann die Bildung von elementarem Kohlenstoff (C), sowie weitere Reaktionen
dieser Zwischenprodukte durch endotherme Reaktionen auftreten. Um diese Einfliisse
auf T,y betrachten zu konnen, wurde das objektorientierte Software Toolkit Cantera
verwendet, um Reaktionskinetik und Thermodynamik dieser Reaktionen detailliert ab-
bilden zu konnen [105]. Der darin implementierte GRI-MECH 3.0 Algorithmus erlaubt
die Betrachtung von 325 Reaktionen und 53 Stoffen bei der Verbrennung von Kohlen-
wasserstoffen bis zur 3. Ordnung und von Wasserstoff nach dem Gibbs’schen Minimie-
rungsansatz [106].
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5.7 CO;, Abscheidung aus Rauchgasen

Fir die techno-6konomische Analyse von COy Abscheideanlagen in der Glasindustrie ist
die Auslegung der Konzeptionierung der Anlagenkomponenten erforderlich. Dazu wurde
in dieser Arbeit die Prozesssimulationssoftware Aspen PLUS verwendet. Die Validitét
der enthaltenen Modelle zur Beschreibung von CO, Absorptionsanlagen aus Rauchga-
sen wurde in mehreren Studien nachgewiesen [107, 108]. Bei der Modellierung wurden
vor allem die Absorber- und Desorberkolonne als die wichtigsten Bestandteile einer CO4
Absorptionsanlage hinsichtlich technischer und wirtschaftlicher Aspekte im Detail mo-
delliert. Das Flowsheet des entwickelten Aspen Plus Modells ist in Abbildung 5.8 abge-
bildet.

TOHEATER

Abbildung 5.8: Aspen Plus Flowsheet der modellierten CO2-Abscheideanlage

Die Kolonnen wurden in einem detaillierten ratenbasiertem Ansatz modelliert, wah-
rend andere Komponenten, wie der Verdichter, die Pumpe oder der Warmetibertrager
in vereinfachten Ansédtzen modelliert wurden. Zur Berechnung der Stoffdaten wurde die
ELECNRTL Methode verwendet. Dabei werden Fliissigphasen nach den Zustandsglei-
chungen des eNRTL Modells berechnet, wahrend die Redlich-Kwong Gleichungen fiir
Zustande in den Gasphasen verwendet werden [109].

Die Zersetzungsreaktionen des Waschmittels wurden durch die Definition von Gleichge-
wichtsreaktionen betrachtet, deren Kinetik mit CO, als Reaktant mithilfe der in Aspen
Plus integrierten Leistungsgesetze berechnet werden kénnen. Aufgrund der hohen Re-
aktionskinetik des CO, wurde der Fliissigkeitsfilm in jeder Kolonnenstufe in fiinf Teile
diskretisiert. Fiir die Auslegung der strukturellen Kolonnenpackungen wurde das Melpak
250Y Modell nach Sulzer verwendet. Die Stofftransportkoeffizienten, die Grenzflachen
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und der Kolonnenriickstau wurden anhand der Korrelationen nach [110, 111] berechnet.
Warmeiibertragungskoeffizienten in den Kolonnen wurden nach der Theorie von Chilton
und Coburn berechnet [112].

Die erforderlichen Kolonnendurchmesser werden in Aspen Plus durch den Fraktionie-
rungsansatz der maximalen Kapazitdt nach Agbonghae optimiert [113]. Als Kapazi-
tatsfaktor wurde 0,65 gewédhlt. Der Massenstrom des COs armen Losungsmittels wird
im Optimierungsansatz als Freiheitsgrad definiert und fiir eine CO5 Abscheiderate von
90 % optimiert. Der Waremeintrag in die Desorberkolonne wird so gewéhlt, dass die
Massenbilanz erfiillt werden kann. Die Beladung des CO, armen Loésungsmittels wird
ebenfalls als Freiheitsgrad der Optimierung definiert. Zielsetzung dieser Optimierung
ist, dass einerseits ein Betrieb der Anlage im idealen Betriebspunkt sichergestellt ist,
sowie andererseits ein minimaler Warmebedarf im Desorber erreicht wird. Die Hohe der
Fillkorperkolonnen wurde nach [107] definiert. Die relevanten Auslegungsparameter der
Anlage sind in Tabelle 5.3 beschrieben.

Tabelle 5.3: Randbedingungen fiir die Auslegung und Betriebsweise der CO2 Absorptionsan-

lage, basierend auf [108], aufler andere Quellen sind genannt.

Auslegungskenngrofien Wert

Solvent Temperatur am Absorber Eingang 35 °C
MEA-Konzentration in wéssriger Losung 30 Gew.-%
Arbeitsdruck des Desorbers 2 bar
Gasausgangsdruck des Absorbers 1 bar
Temperatur des CO2 Produktstroms 25 °C
Losungsmitteltemperatur 25 °C
Eingangstemperatur des Solvents am Desorber 105 °C
Angestrebte COy Abscheiderate 90 %
Betriebskenngrofien Wert
Spezifischer Warmebedarf der Desorption 928 kWh/t COq
Wiérmeleistung Riickerhitzer/Reboiler 915 kW
Lebensdauer 20 Jahre
Betriebsstunden 8.688 h/Jahr
MEA Degradation 1,5 kg/t COq
Kiihlwasserverlust 1,0 m3/ GJ thermisch

Leistung Kaltwassersatz
Temperatur CO2 Produktstoffstrom
Druck COy Produktstoffstrom

640 kW
25 °C
2 bar

CO2 Emissionen [26]

9.601 t CO2/Jahr
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5.7.1 Abgaszusammensetzung und -eigenschaften

Um eine COy Absorptionsanlage fundiert auslegen zu konnen, miissen detaillierte Daten
zu Abgaszusammensetzung und Abgaseigenschaften vorliegen. Die speziellen Abgaszu-
sammensetzungen in der Glasindustrie sind jedoch stark schwankend und von vielen
Einflussfaktoren abhédngig. Die wichtigsten dieser Einflussgrofien sind die Gemengezu-
sammensetzung sowie deren Scherbenanteil, die Glaschemie, die Schmelztechnik und
der verwendete Brennstoff, sowie die Abgasnachbehandlung und gegebenenfalls darin
verwendete Kiihlverfahren. Somit muss zunédchst eine Datengrundlage fiir Abgaszusam-
mensetzungen eines passenden Glasschmelzprozesses, der sich fiir die Integration von
PtM-Verfahren eignet, identifiziert werden. Durch eine Literaturrecherche konnte das in
[79] beschriebene System als geeignet befunden werden. Die Parameter der darin unter-
suchten Schmelzwanne sind Tabelle 5.4 dargestellt.

Tabelle 5.4: Parameter der untersuchten Schmelzwanne. Nach [79].

Parameter Wert

Schmelztechnologie Erdgas-Oxyfuel
Betriebstemperatur  1.600 °C
Thermische Leistung 6,08 MW

Brennstoff FErdgas H
Gemenge Kalknatronglas
Ziehrate 40 t/d
Betriebsstunden 8.760 h/Jahr

In [79] wurden Abgasuntersuchungen an verschiedenen Glasschmelzsystemen angestellt,
um Datengrundlagen fiir die Abscheidung von Riicksténden wie Borsaure (H3BOj3) und
Meta-Borsaure (HBO2) im Abgas von Borosilikatglas-Schmelzwannen zu ermitteln. Ob-
wohl sich nicht alle untersuchten Schmelzanlagen fiir die Integration eines PtM-Systems
eignen, so sind doch mehrere Anlagen beschrieben, die in Frage kommen kénnten. Tabelle

5.5 zeigt die ermittelten Abgasdaten der Anlage 3 aus dem Forschungsbericht [79].

In der vorliegenden Arbeit wurde angenommen, dass anstatt des Borosilikatglases ein
Kalknatronglas in der in [79] beschriebenen Schmelzwanne geschmolzen wird. Diese An-
nahme beeinflusst die Konzentration an Borriickstdnden im Abgas. Ansonsten hat diese
Annahme keine Auswirkungen fiir die verbleibenden relevanten Abgasparameter, da in
einer derartigen Anlage problemlos auch ein Kalknatronglas mit vergleichbarer Kom-
position geschmolzen werden koénnte. In der Untersuchung nicht genannte Abgaseigen-
schaften wurden mit Hilfe von Cantera berechnet (siehe Abschnitt 5.6.3). Die Rohgas-
Zusammensetzung (Tabelle 5.5 (D) liegt vor der Abgasnachbehandlung und die Reingas-
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Zusammensetzung (Tabelle 5.5 2)) nach erfolgter Abgasreinigung. Spurenelemente wie
Salzsaure (HCI), Fluorsidure (HF) und Schwefeldioxid SO, resultieren aus Gemengereak-
tionen und sind mafigeblich fiir die Notwendigkeit von Abgasreinigungssystemen in der
Glasindustrie. Da deren Konzentration jedoch vergleichsweise gering ist, wurden diese
Stoffe in den Abgasmodellierungen vernachlassigt. Die Abgaszusammensetzung (2) ist
zugleich das Eingangs-Gasgemisch fiir die COs-Abscheidung. Nach der COy-Entfernung

ist die Zusammensetzung (3) zu erwarten.

Tabelle 5.5: Abgaseigenschaften und Zusammensetzung fiir die Auslegung der COs-
Absorptionsanlage, basierend auf Untersuchungen nach [79]. Dariiber hinaus
gehende Eigenschaften wurden mithilfe von [105, 106] und dem entwickelten
ASPEN Plus Modell berechnet. NTP = Normbedingungen (0 °C; 1,0135 bar).
Zahlenzuordnung der Gaszusammensetzungen beziehen sich auf Abbildung 4.2.
Daten zur Abgaszusammensetzung von Kohlekraftwerken aus [108].

O] ©) ® @
Eigenschaften Einheit Rohgas Reingas Reingas Kohle-
reich an COy arm an COy | kraftwerk

Temperatur °C 470 226 26 48
Massenstrom feucht kg /s 0,771 0,569 0,942 616,0
Volumenstrom

- trocken m?/h 4.780 6.910 4.290 k.A.

- feucht m?/h 5.910 8.020 4.437 k.A.
Dichte bei NTP kg /m3 1,266 1,268 1,161 k.A.
Sepz. Wérmekapazitit (c,) J/(kg-K) 1.219,2 1.138,4 1.022,5 k.A.
Zusammensetzung
H,O Vol.-% 19,1 13,8 3,3 11,25
Oq Vol.-% 19,8 20,5 24,8 3,81
COq Vol.-% 11,3 7,0 0,8 13,30
Ny Vol.-% 49,8 58,7 71,1 71,62
Spurenelemente
Staub mg,/m? 1482 0,3 - k.A.
HC1 mg/m? 2,6 0,2 - k.A.
HF mg/m? 72,7 0,5 - k.A.
SO, mg/m? 19,0 8,1 - k.A.

Auffallend ist der hohe Ny und Oy Gehalt im Rohgas (1) und Reingas 2), sowie die uner-
wartet geringen COy-Konzentrationen in beiden Gaskompositionen. In diesem Fall muss
davon ausgegangen werden, dass im Abgassystem hohe Umgebungsluftanteile enthalten
sind. Der Anstieg des O2-Gehalts von Rohgas (1) zu Reingas (2) bestétigt diese Annahme,
da die Os-Konzentration bereits nahe am O,-Gehalt von Umgebungsluft von rund 21 %
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liegt.

In einer Untersuchung zur Oy-Abscheidung aus Abgasen von Kohlekraftwerken wurde die
Abgaszusammensetzung (4 in Tabelle 5.5 fiir den Eintritt in die Os-Abscheideanlage an-
gegeben [108]. Die Abgaszusammensetzung der Glasindustrieabgase ist hinsichtlich des
COsy Partialdrucks auf vergleichbarem Niveau mit den Abgasen aus Kohlekraftwerken.
Auffallend ist auBlerdem der stark verringerte O,-Anteil in den Abgasen des Kohlekraft-
werks, sowie der um ein vielfaches hohere Massenstrom der Kohlekraftwerksabgase.
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5.8 Wirtschaftlichkeitsanalysen

Zur Beurteilung der Wirtschaftlichkeit und Rentabilitédt von verfahrenstechnischen An-
lagen sind vor allem die Investitionskosten, engl. CAPEX, und die Betriebskosten, engl.
OPEX, von elementarer Bedeutung. Spezifische CAPEX fiir verfahrenstechnische Kern-
komponenten von PtG-Anlagen wie Elektrolyse (€/kW), Ho-Speicherung (€/kWh) und
Methanisierung (€/kW) sind in einschliagigen Literaturquellen dokumentiert [49]. An-
hand ihrer jeweiligen Leistungen oder Kapazitdten konnen die gesamten CAPEX be-
stimmt werden. Zudem werden in Literaturquellen spezifische jahrliche OPEX als pro-
zentualer Anteil zu den CAPEX beschrieben [49].

Die ermittelten CAPEX koénnen anschlieend mit Hilfe der etablierten die Annuitéten-
methode, engl. Equivalent Annual Cost (EAC), in jihrliche Abschreibungskosten mit
entsprechender Verzinsung umgelegt werden. Die Annuitdt a wird durch das Produkt
aus Kapitalwert Dy und dem Annuitdtenfaktor x;, ; berechnet:

a = DO * Kty g (572)

Der Annuitatenfaktor x, ; wird in Abhéngigkeit des Zinssatz j und der Nutzungsdauer
t,, berechnet:

L +5)"-J

Ktn,j = m (5.73)

Die CO9-Vermeidungskosten werden, ausgehend von den spezifischen Energiekosten der
COs-Reduktionsmafnahme kj; in €/t Glas und den vorherigen dquivalenten Referenz-

kosten k,.r nach
ky — krey Ak

SRef — SM AGM

kco, =

(5.74)

berechnet. sy und s,.f sind die spezifischen CO9-Emissionen der Reduktionsmafinahme
und des Basisszenarios in kg COs-eq./t Glass [114].

5.8.1 Wirtschaftlichkeitsanalyse der CO, Abscheidung

In dieser Arbeit wird eine COy Abscheideanlage fiir Glasschmelzverfahren untersucht.
Die Investitionskosten fiir die Bauteile dieser COy Abscheideanlage kénnen demnach
nicht durch spezifische Investitionskosten, wie in Abschnitt 5.8 beschrieben, ermittelt
werden. Deshalb wird zur Kostenermittlung der COy Abscheidung die Methode der
,Kostenabschitzung durch Skalierung“ nach [115, 116] gewahlt. Dadurch kénnen Inves-
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titionskosten in Bauteile von bereits errichteten oder konzeptionierten Anlagen gleichen
Zwecks und Bauart skaliert werden. Die Skalierung erfolgt durch die Gleichung:

G

ko =k, <G>m (5.75)

Hier sind k. die Kosten des Bauteils in der neu zu errichtenden Anlage und k, die
Kosten des korrelierenden Bauteils der bereits bestehenden Anlage. Mit Hilfe der cha-
rakteristischen Auslegungskenngrofien der Neuanlage G beziehungsweise der Referenz-
anlage (G, werden die jeweiligen Bauteile verglichen. Der Degressionskoeffizient m, mit
m < 1, wird je nach Anlagenbauteil wie Pumpen-, Kolonnen- oder Warmeiibertrager-
bauart aus einschlagigen Tabellenwerken entnommen [116, 117]. Diese Vorgehensweise
ist in der Verfahrenstechnik tiblich und wurde bereits in vergleichbaren Arbeiten zu
COs-Absorptionsanlagen angewendet [118].

Als bestehende Anlage gleicher Bauart wurde die in [108, 118] beschriebene COy Ab-
scheideanlage verwendet. Da die darin zu Grunde liegenden Kosten fiir das Jahr 2007
berechnet wurden, miissen neue Kostenannahmen inflationsbereinigt und an aktuelle
wirtschaftliche Entwicklungen angepasst werden. Dafiir wurde der ,,Process Net - Che-
mieanlagenindex in Deutschland“ genutzt [119]. In diesem Preisindex werden die Ent-
wicklungen der Investitionskosten in chemische Anlagentechnik quartalsweise erfasst und
in der Fachzeitschrift ,,ChemieTechnik® veroffentlicht. Nach dieser Indizierung sind die
Investitionskosten in der chemischen Anlagentechnik seit 2007 um 21,5 % gestiegen, wie
Abbildung 5.9 zeigt.
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Abbildung 5.9: Entwicklung des Process Net - Chemieanlagenindex in Deutschland seit 2008
[65, 119]

Weitere Kostenpunkte wie die Anlageninstallation, erforderliche Mess-, Steuerungs- und
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Regelungstechnik sowie Verrohrung und Elektroinstallation kénnen anschlieend als pro-
portionaler Anteil der Bauteilkosten abgeschatzt werden [115, 116]. Die gesamten Inves-
titionskosten CAPEX fiir die CO, Abscheideanlage kénnen anschlieSfend mittels der in
Abschnitt 5.8 bereits beschriebenen EAC-Methodik in jéhrlichen Zins- und Tilgungs-

zahlungen abgeschrieben werden.

Fir die weitere Berechnung der OPEX wurde fiir die COs-Abscheidung ebenfalls die
in [115, 116] beschriebenen Anséitze verwendet. Um die gesamten CAPEX und OPEX
bestimmen zu koénnen, wurden weitere Annahmen getroffen. Diese sind in Tabelle 5.6

dargestellt.

Tabelle 5.6: Annahmen fiir die Kostenermittlung der CO2-Abscheidung durch MEA-basierte
Absorptionsverfahren. Die Werte basieren auf [118], aufler andere Quellen sind
aufgefithrt. FCI = Fixed Capital Invest, Anlageninvestitionskosten

Parameter Wert

Verzinsungssatz 5,0 % p.a.
Materialkosten fiir Wartungen 4,0 % des FCI
MEA Kosten 1.000 €/t
Erzeugungskosten Kiihlwasser 0,20 €/m?3
Lohnkosten Instandhaltungsarbeiten [120, 121] 45,00 €/h
Stromkosten [26] 0,12 €/kWh

Nach [120] liegen die Bruttolohne fiir Angestellte in der Instandhaltung zwischen 15,89
- 30,96 €/h, je nach Industriesektor und Region in Deutschland, in dem das anstellen-
de Unternehmen tétig ist. In [121] wird fiir Instandhaltungsangestellte ein gemitteltes
Bruttojahresentgelt von 47.756 €/Jahr genannt. Wird von der in Deutschland weitge-
hend {tiblichen 40 Stunden Arbeitswoche ausgegangen, resultiert dies in einem Brutto-
stundenentgelt von 22,26 €/h. In Deutschland miissen jedoch weitere Steuern, Abgaben
und Umlagen auf das Bruttoentgelt des Arbeitnehmers durch das Unternehmen ent-
richtet werden. Um diese zuséatzlichen Kosten zu beriicksichtigen, wurden in Tabelle 6.7
Personalkosten (PK) von 45,00 €/h angenommen. Wird ein Faktor von 1,7 fir Steuern,
Abgaben und Umlagen fiir das Unternehmen angenommen, so entspricht dies einem
Bruttoentgelt von 26,47 €/h fiir Instandhaltungsangestellte. Dieser Bruttostundenlohn
liegt sowohl im angegebenen Rahmen von [120], sowie iiber dem gemitteltem Entgelt
von [121] und kann daher als valide angesehen werden.
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5.8.2 Investitions- und Energiekostenanalyse der CO,-Verdichtung

Im beschriebenen PtM-Verfahrenskonzept nach Abbildung 4.3, liegt CO5 nach der Ab-
scheidung auf einem Druck von ca. 2 bar und einer Temperatur von rund 26 °C vor (siehe
Tabelle 5.5). Um den Betriebsdruck von 20 bar des Methansierungsreaktors zu erreichen,
ist folglich eine Verdichtung des COs-Stoffstroms erforderlich.

In bisherigen Untersuchungen zur COy Abscheidung aus Rauchgasen wurde eine nachge-
schaltete Verdichtung des CO5 auf den erforderlichen Druck fiir die unterirdische Speiche-
rung, vor allem Rahmen sogenannter CCS Konzepte diskutiert [108]. Mit rund 120 bar
ist das Druckniveau hierfiir jedoch weit hoher als die erforderlichen 20bar des PtM-
Verfahrens. Fiir die Verdichtung von 2 auf 120 bar wurden bisher mindestens vierstufige
Verdichterkonzepte diskutiert, um das Verdichtungsverhéaltnis von 1:60 energieeffizient

realisieren zu koénnen [122].

Um das fiir diese Arbeit relevante Ausgangsdruckniveau von 2bar auf 20 bar anzuhe-
ben, ist ein verringertes Verdichtungsverhéltnis von 1:10 erforderlich. Fiir diese Anforde-
rungen kann ein zweistufiges Kompressorkonzept mit einem Verdichtungsverhéltnis von
beispielsweise 1:5 je Verdichterstufe bereits ausreichend sein. Daraus folgen erhebliche
Abweichungen in der Bauart der COs-Kompressoren, die eine Betrachtungsweise nach
der in Abschnitt 5.8 beschriebenen Methodik mit einer hohen Unsicherheit behaftet. Aus
diesem Grund wurden die Investitionskosten fiir die COs-Verdichtungen zusétzlich nach
der in [122] vorgeschlagenen Methodik berechnet:

. POU . .
I = ((51 . mco262 + 05 - 1n ( 2 t) . m00254> * MCO, (576)
Hier sind I die Investitionskosten in €, o, der COy Massenstrom im Verdichter, P,
und P,,; der Ein-, beziehungsweise Ausgangsdruck des Verdichters, sowie 9,, empirische
Konstanten mit §; = 0,1 - 10° in €/(kg/s), do = —0,71, d3 = 1,1 - 10° in €/(kg/s) und
dy = —0,60 [122].

Die erforderliche Verdichterantriebsleistung kann anschlieend ebenfalls durch eine in

[122] vorgeschlagene Methodik berechnet werden, mit:

P out
P

Py=6,-In ( ) g0, (5.77)

Hier ist P,; die erforderliche elektrische Antriebsleistung und d,; eine empirische Kom-

pressorleistungskonstante von 87,85 kWh/kg CO, [122]. Durch Integration der elektri-
schen Antriebsleistung P,; iber die Verdichterbetriebsstunden ¢,, kann anschlieend der
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elektrische Energiebedarf fiir die Verdichtung Ee; comp berechnet werden.
tn
Eel,comp = / Pel (578)
to

5.9 Optimierung des Energiesystems

Fir die Optimierung der in dieser Arbeit beschriebenen Energiesysteme wurde das in
[123] publizierte OEMOF verwendet. Dafiir wurden zunéchst die Energiesysteme wie in
Abbildung 5.10 gezeigt modelliert.

Photovoltaik Windkraft
leistung

| Elektr. Strom

|

Wasserstoff-
speicher

| Wasserstoff

Wasserstoffbedarf

I Senke [ 1 Quelle

I Umwandlung Bus
I Generischer Speicher —>  Flow

Abbildung 5.10: Blockdiagramm des OEMOF Energiesystems zur Optimierung. [26]

Das System besteht aus jeweils separaten Bus-Objekten fiir elektrischen Strom und Was-
serstoff. In den Elektrizitdts-Bus wird Energie aus den fiir jedes Verfahrenskonzept mo-
dellierten erneuerbaren Energiequellen eingespeist. Die Elektrolyse ist als Transformer-
Objekt an diesen Bus angeschlossen. Fiir die Elektrolyse sind Beschrénkungen in Form
der Effizienz (72 % [124]) und der spezifischen Investitionskosten definiert. Die maximale
Leistung der Elektrolyse ist dagegen als Freiheitsgrad fiir die Optimierung definiert. Der
Hy Speicher ist als generisches Speichermodell integriert und wurde mit einer Ein- und
Ausspeichereffzienz von 99 %, keinen Speicherverlusten und 1% initialem Ladezustand
parametriert. Die maximal verfiighare Speicherkapazitat ist Freiheitsgrad der Optimie-
rung. Als Beschrankung muss der Ho-Speicher jederzeit die geforderte Menge an Hy fiir
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das jeweils betrachtete Verfahrenskonzept bereitstellen konnen. Ebenso wurden zugrun-
de liegende WKA- und PV-Leistungsprofile jeweils neu berechnet (vgl. Abschnitt 6.1.5).
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6 Ergebnisse und Diskussion

Die Ergebnisse der vorliegenden Arbeit werden anhand der Reihenfolge der in Ab-
schnitt 4 beschriebenen Integrationskonzepte von PtG- und COs-Abscheideverfahren im
Folgenden vorgestellt. Zunéchst erfolgt die technische und wirtschaftliche Analyse von
PtH,-Verfahren in der Glasindustrie (Abschnitt 6.1). Anschliefend wird auf die Analyse
der Integration aminbasierter COs-Absorptionsverfahren in der Glasindustrie eingegan-
gen (Abschnitt 6.2). Hier steht insbesondere die wirtschaftliche Betrachtung der CO,-
Abscheidekosten im Fokus. Diese Grenzkosten sind essentiell fiir die darauf folgenden
Ergebnisse der techno-6konomischen Bewertung der Integration eines PtM-Verfahrens
in die Glasindustrie (Abschnitt 6.3).

6.1 Technische und wirtschaftliche Bewertung von PtH; Verfahren

Das entwickelte PtHs-Verfahren zur Integration in die Glasindustrie wird zunéchst an-
hand der technischen Auswirkungen auf den Schmelzprozess analysiert. Vor allem die
Einfliisse auf die Verbrennungseigenschaften des Brennstoffgemischs stehen dabei im be-
sonderen Fokus (Abschnitt 6.1.1). Anschliefend wird auf die Verdanderungen des Ener-
giebedarfs des Gesamtsystems, sowie die verdnderten COy-Emissionen eingegangen (Ab-
schnitte 6.1.3, 6.1.4). AbschlieBend werden die Ergebnisse einer wirtschaftlichen Opti-
mierung am Beispiel einer ausgewéhlten Fallstudie beschrieben (Abschnitt 6.1.5).

6.1.1 Einfluss des H,-Gehalts im Brennstoff auf Verbrennungsprozesse

Fir die Bewertung des Einflusses von zunehmenden H,-Anteilen im Brennstoff werden
in dieser Arbeit beispielhaft die Einfliisse auf Heiz- und Brennwerte, sowie adiabate
Flammentemperaturen betrachtet. Dies sind die wichtigsten praxisrelevanten Werte fiir
die Beurteilung von Brennstoffen in der Glasindustrie. Diese Werte werden denen der
charakteristischen etablierten Verbrennungsverfahren Erdgas-Luft und Erdgas-Oxyfuel
gegeniibergestellt. Die neu betrachteten Brennstoffzusammensetzungen werden ebenfalls

in Luft- und Oxyfuelverbrennungen untersucht.



Ergebnisse und Diskussion

Brennstoffzusammensetzung und -energiegehalt

Abbildung 6.1 zeigt die Verdnderungen der massen- und volumenbezogenen Heizwerte
(H;m, H;,) und Brennwerte (H,,, Hs,) bei steigenden Hy Vol.-% im Brennstoff. Die
Heizwerte H;,, und H;, steigen bei zunehmenden Hy Vol.-% im Brennstoff mit ver-
zogert exponentiellem Verhalten. Die Brennwerte Hj,, und H,, nehmen dagegen mit
steigenden Hy Vol.-% linear ab. Dies ist auf die hohe gravimetrische Energiedichte von

45 0.9
—— Hj,m modelliert H; v modelliert —— Dichte
40 == Hs,m modelliert Hsyv modelliert (Lec;r;ie) 0,8
* Hm[125] Hi [125] /
Q
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c X ~
(O]
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o
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0,0
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0 20 40 60 80 100
H, Vol.-% im Brennstoff

Abbildung 6.1: Verdnderung von gravimetrischen und volumetrischen Heizwerten (HLm;
Hi ), Brennwerten (Hg m; Hg ) und der Dichte des Brennstoffgemischs bei zu-
nehmenden Hy Vol.-% im Brennstoff. Referenzwerte wurden aus [125] iiber-
nommen.

Hs bei der gleichzeitig geringen spezifischen Dichte zuriickzufiihren. Dieser Effekt wird
von der hohen Dichte anderer Brennstoffkomponenten wie beispielsweise C3Hg und Ny
zusatzlich beglinstigt (vergleiche Tabelle 4.1). Dieser Effekt der geringen Dichte von Hy
zeigt sich auch bei der Analyse der Dichte des Brennstoffgemischs, wie Abbildung 6.1,
rechte Achse zeigt.

Dies hat zur Folge, dass bei ca. 75 % Vol.-% Hy im Brennstoff weniger als die Hélfte der
urspringlichen Brennstoffenergie im Gasgemisch enthalten ist. Somit muss mehr Brenn-
stoff zu den Brennern in den Schmelzwannen transportiert werden. Dies hat zur Folge,
dass bestehende Brennstoffinfrastruktur wie Rohrleitungen, Ventile und Kompressoren
an Glasschmelzstandorten an diese verdnderten Gegebenheiten angepasst werden miis-
sen. Neben den prozesstechnischen Herausforderungen fithrt dies auch zu steigenden
Investitions- und Energiekosten fiir Glashersteller. Zudem muss bei hohen Hs-Anteilen

im Brennstoff der Effekt der Wasserstoffversprodung auf bestehendes oder zu installie-
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rendes Rohrleitungsmaterial besonders berticksichtigt werden [126]. Vor allem bei hohen
H,-Anteilen von mehr als 75 % Vol.-% ist mit einer deutlichen Verstarkung dieser Effekte
zu rechnen. Bei einer vollstandigen Umriistung auf eine reine Ho-Infrastruktur bei einem
Glas-OEM Standort mit mehreren Schmelzwannen miissen diese Mehrkosten sorgfaltig
berticksichtigt werden und haben mitunter weitreichende Folgen fiir die Wirtschaftlich-

keit von rein Hs-basierten Schmelzverfahren.

Adiabate Flammentemperatur

Neben Heiz- und Brennwert ist die adiabate Flammentemperatur (7,4) eine wichtige
Beurteilungsgrofie fiir das Verhalten von Brennstoffen in der Glasindustrie. Die Analy-
se von T, erlaubt erste Riickschliisse auf die zu erwartenden Strahlungseigenschaften
der Flamme, sowie genauere Einordnung des voraussichtlichen Energieeintrags in das
Schmelzsystem. Die Bewertung von 7,4 kann zudem Indikationen fiir die Sinnhaftigkeit
aufwandiger fluiddynamischer Untersuchungen von Flammen liefern. T, ist dartiber hin-
aus eine wichtige Basis fiir detailliertere Bewertungen der Effizienz von Schmelzwannen
(vergleiche Abschnitt 6.1.2).

Abbildung 6.2 zeigt die berechneten Verdnderungen der adiabaten Flammentempera-
turen bei zunehmenden H, Vol.-% in den analysierten Brennstoffgemischen aus Tabelle
4.1. Die in dieser Arbeit angestellten Modellierungen zeigen sehr gute Ubereinstimmun-
gen mit Literaturwerten fiir zunehmende Hy-Anteile im Brennstoff bei konventioneller
Luftverbrennung [125].

Fir die Verbrennung desselben Brennstoffgemischs in Oxyfuelverfahren existierten bis-
lang nur Literaturwerte fir reines Erdgas (0 Vol.-% Hs) und vollstandige Hy-Oxyfuel
Verbrennung [101, 102]. Die Untersuchung steigender Ho-Anteile im Brennstoff unter
Oxyfuelverbrennung wurde bislang noch nicht in der Literatur untersucht. Hier ist zu
beachten, dass die hier angestellte Untersuchung keine ideal-stochiometrische Verbren-
nung untersucht, sondern Gleichgewichtszusténde von bis zu 325 Verbrennungsreaktio-
nen und bis zu 53 Stoffen. In der Literatur angegebenen Werte von T,; = 3.080 °C
fiir reine Hy-O5 Verbrennung betrachten ideal-stochiometrische Verbrennung und keine
Gleichgewichtsreaktionen. Die Bildung von Zwischenprodukten bei Verbrennungen kann
durch endotherme Reaktionen erfolgen, die folglich die nutzbare Verbrennungswarme
und damit auch T4 reduzieren (siche Abschnitt 5.6.3).

In Abbildung 6.3 sind die Produkte von adiabater Luft- und Oxyfuel-Verbrennung bei
verschiedenen Hy Gehalten im Brennstoff dargestellt. Obwohl beispielsweise die CO und
NO Anteile in der Gleichgewichtszusammensetzung der Luft-Verbrennung weniger als
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Abbildung 6.2: Vergleich der berechneten adiabaten Flammentemperaturen mit steigendem
Hy Gehalt im Brennstoff mit Literaturwerten aus [25, 102, 125].

0,1% der molaren Anteile ausmachen, hat ihre Bildung doch wesentlichen Einfluss auf
die adiabaten Flammentemperaturen (vgl. Abbildung 6.2).

Bei der konventionellen Verbrennung mit Umgebungsluft, bestehend aus 21 Vol.-% O,
und 79 Vol.-% N, steigt T,; von rund 1.953°C bei 0Vol.-% Hy, auf 2108°C bei reiner
Ho-Luft Verbrennung (Abbildung 6.2, blau). Dies kann zum einen auf die energierei-
chere Oxidation von Hs im Vergleich zur Oxidation von Kohlenwasserstoffen, sowie auf
die gleichzeitige Reduzierung der Kohlenwasserstoffkonzentration im Brennstoffgemisch
zuriickgefiihrt werden. Bei der Betrachtung der Gleichgewichtszusammensetzung der
Verbrennungsgase nach der adiabaten Verbrennung wird dies weiter verdeutlicht (sie-

he Abbildung 6.3 a-b).

Bei der Oxyfuel-Verbrennung steigt 7,4 von rund 2.779 °C bei 0 Vol.-% Hy dagegen nur
um ca. 25K auf 2804 °C, im Vergleich zu reiner Hy-Oy Verbrennung (Abbildung 6.2,
orange). Bei Betrachtung der Gleichgewichtszusammensetzung der Gase nach der Ver-
brennung (Abbildung 6.3 ¢ und d), kann gefolgert werden, dass andere Reaktionsproduk-
te dominieren als bei der konventionellen Luftverbrennung. Es wird deutlich mehr CO4
gebildet als CO. Die CO,-Bildung kann in exothermen Kohlenwasserstoff-Oxidationen
stattfinden, wihrend die CO-Formierung endotherm ist (vgl. Gleichung 5.71). Somit be-
glinstigt die COo-Bildung hohe T,; und vermindert gleichzeitig den Einfluss steigender
Hs-Anteile im Brennstoff. Zudem verringert die nahezu vollstandige Abwesenheit von
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Abbildung 6.3: Gleichgewichtszustand der Abgase nach adiabater Verbrennung bei zuneh-
mendem Hs-Anteil im Brennstoff. (a) Hauptprodukte der Luft-Verbrennung.
N2, HoO und CO2 dominieren. (b) Detaillierung der Nebenprodukte der
Luftverbrennung. CO, Oz, He, OH, NO, H und O dominieren. (c) Haupt-
produkte der Oxyfuel-Verbrennung sind H2O, CO, CO2, OH und O,. (d)
Detailanalyse der Nebenprodukte. Dominierend sind Hy, H und O.

Ny bei der Oxyfuel-Verbrennung die NO, Bildung und reduziert somit die spezifische
Warmekapazitat der Verbrennungsgase. Die Abwesenheit von Ny bei der Oxyfuel Ver-
brennung wirkt sich somit wesentlich starker auf T,, aus als ein steigender Ho-Anteilen
im Brennstoff. Daher kann gefolgert werden, dass zunehmende H,-Anteile im Brennstoff

bei Oxyfuel Verbrennung vergleichsweise geringe Einfliisse auf 7,4 haben.

Daraus kann gefolgert werden, dass der Wechsel von konventioneller Luft-Verbrennung
zur Oxyfuel-Verbrennung grofleren Einfluss auf 7,4, hat, als die Zugabe von Hy zum
Brennstoff. Die reine Betrachtung von 7,4 und Heizwerten ist jedoch nicht ausreichend
fiir eine vollstandige Evaluierung der Verbrennungseigenschaften. Weitere Betrachtun-
gen hinsichtlich der Ziindgrenzen, Flammengeschwindigkeit sowie vor allem Strahlungs-
eigenschaften der Flammen sollten angestellt werden, bevor eine technische Umsetzung
empfohlen werden kann.
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6.1.2 Einfliisse auf die Effizienz von Schmelzwannen

Die Effizienz von Glasschmelzofen kann durch die dimensionslosen Kennzahlen der Tem-
peratureffizienz £, sowie dem Verhaltnis der heiflen (Verbrennungsgase) und kalten (Ge-
menge) Warmekapazitétsstrome ¢z, beurteilt werden [25]. Bei konstant bleibender Brenn-
stoffzusammensetzung sind £ und ¢y, fiir das jeweils angewendete Verbrennungsverfah-
ren ebenfalls konstant. Bei der hier betrachteten Integration von PtHy-Verfahren, miissen
¢ und ¢gp jedoch in Abhéangigkeit von steigenden Ho-Anteilen im Brennstoft betrachtet
werden. Abbildung 6.4 zeigt die Auswirkungen von steigenden Hy-Anteilen auf £ und

CHL-
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Abbildung 6.4: (a) Temperatureffizienz £ bei steigenden Ha-Anteilen im Brennstoff. Litera-
turwert zur Validierung aus [25]. (b) Verhéltnis der Warmekapazitétsstrome
¢ bei steigenden Ho-Anteilen im Brennstoff fiir eine normalisierte Ziehrate
¢ = 1.0. Der Idealwert wird bei ¢rp, — 1.00 erreicht. Literaturwerte fir ¢py,
fiir konventionelle Oxyfuel-Schmelzwannen ohne Hs-Anteile im Brennstoff
liegen zwischen 0.85 and 1.15 [25].
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Bei 0 Vol.-% Hy wurde ein Wert von 0,463 fiir £ berechnet. Dieser Wert weicht um nur
0,003 vom publizierten Literaturwert ab [25]. Diese Abweichung ist darauf zuriickzu-
fithren, dass in [25] T,4 mit 2.780°C angenommen wurde, wohingegen in der vorliegen-
den Arbeit wurde T,4 zu 2.779 °C berechnet wurde. Da T4 des Weiteren bei Oxyfuel-
Verbrennung mit steigenden Hy-Anteilen im Brennstoff nur geringfiigig steigt (Abbildung
6.2, orange), ist die geringe Verdnderung von £ bis zu einem Wert von 0,459 bei reiner
Hy-O5 Verbrennung plausibel.

Das ermittelte Verhaltnis der Warmekapazitétsstrome ¢y, weicht um 0,003 vom Ideal-
wert von 1,000 fir reine Erdgas-Oy Verbrennung ab. Dennoch ist die Abweichung inner-
halb des publizierten typischen Bereichs von 0,900 - 1,100 fiir Oxyfuel-Schmelzwannen
[25]. Bei ca. 65 Vol.-% Hy im Brennstoff wird der Idealwert von ¢y, = 1,000 erreicht.
Bei dartiber hinausgehenden Hy-Anteilen im Brennstoff sinkt ¢, auf bis zu 0.994.

Ausgehend von dieser Analyse der dimensionslosen Kennzahlen & und ¢, kann gefolgert
werden, dass hohere Ho-Anteile im Brennstoff nur geringe Auswirkungen auf die Ofenef-
fizienz von Oxyfuel-Schmelzwannen haben. Neben den energetischen Effekten sollten
aber auch die Verdnderungen der chemischen Zusammensetzung der Ofenatmosphare
berticksichtigt werden. In [44] wurde der Einfluss steigender HoO-Dampfanteile in der

Ofenatmosphare als kritischer Einfluss auf die zu erwartende Glasqualitat beschrieben.

6.1.3 Veranderung des spezifischen Energiebedarfs

Ein wichtiger Bewertungsfaktor des PtHy-Konzepts ist die Veranderung des spezifischen
Energiebedarfs der Glasschmelze. Fiir konventionelle Behélterglas-Schmelzverfahren wur-
de in [36] durch eine Auswertung der Daten von 300 einschlagigen Glasschmelzofen ein
spezifischer Energiebedarf von 1.431 kWh/t Glas ermittelt. Anhand der in dieser Arbeit
entwickelten Modelle wurde ein Wert von 1.423kWh/t Glas fiir konventionelle Oxyfuel-
Schmelze von Behélterglas berechnet. Die geringe Reduzierung des Energiebedarfs von
8kWh/t Glas erscheint plausibel, da bisher die nur geringfiigigen Energieeinsparungen
von Oxyfuel-Glasschmelzwannen im Vergleich zu konventionellen Regenerativ- oder Re-
kuperativ-Systemen die flichendeckende Verbreitung von Oxyfueltechnologien in der
Behélterglasindustrie verhindert haben. Abbildung 6.5 zeigt die berechnete Entwick-
lung des spezifischen Energiebedarfs von Oxyfuel-Schmelzverfahren bei steigenden H,-

Anteilen im Brennstoff.

Der spezifische Energiebedarf fiir die EZH bleibt unabhéngig von der Hy-Beimengung
zum Brennstoff konstant bei 118 kWh/t Glas, da eine Veranderung dieses Energieein-
trags negative Auswirkungen auf die Glasqualitat haben wirde (vgl. Abschnitt 3.3.5).
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Abbildung 6.5: Berechnete Verdnderung des spezifischen Energiebedarfs der Glasschmelze
bei steigendem Hs-Anteil im Brennstoff. Wichtige Einflussgrofien sind die
elektrische Zusatzheizung (EZH), die Luftzerlegungsanlage zur Sauerstoffer-
zeugung (ASU), Erdgas und die Hy-Erzeugung durch die Elektrolyse. [26]

Da Erdgas schrittweise durch den Hs-Anteil im Brennstoff substituiert wird, sinkt der
Bedarf an Erdgas von 1.192 auf 0 kWh/t Glas. Gleichzeitig erhoht sich der Energiebe-
darf fir die Hy-Erzeugung durch die Elektrolyse von 0 auf bis zu 1.656 kWh/t Glas. Mit
steigendem Hs-Bedarf kann auch mehr Sauerstoff aus der Elektrolyse genutzt werden.
Folglich sinkt auch der Energiebedarf fiir die ASU von 113 auf 0 kWh/t Glas. Bei einer
vollstandigen Umstellung auf H, als Brennstoff wiirde sich der gesamte spezifische Ener-
giebedarf von 1.423kWh/t Glas des Standardverfahrens auf 1.774kWh/t Glas erh6hen.
Dies entspricht einer Steigerung des Energiebedarfs um rund 25 %.

6.1.4 Einfluss auf spezifische CO;,-Emissionen

Die Auswirkungen des PtHy-Konzepts auf die COy-Emissionen der Glasherstellung sind
entscheidend fiir die Beurteilung der klimaschiitzenden Wirksamkeit des beschriebenen
Verfahrens. In [104] wurden energiebedingte Emissionen von 360 kg COs-eq./t Glas fiir
konventionelle Behalterglasherstellung in Deutschland ermittelt. Energiebedingte Emis-
sionen beinhalten die Emissionen aus Erdgasverbrennung, sowie dem Energieaufwand
fiir die EZH und die ASU. Neben diesen Emissionen miissen auch prozessbedingte COs-
Emissionen beriicksichtigt werden. Diese entstehen durch Carbonisationsreaktionen wah-
rend der Gemengeschmelze. Fiir ein in der Behélterglasindustrie typisches Kalknatron-
glas werden dafiir ca. 80 kg COs-eq./t Glas freigesetzt [104]. Die spezifischen COo-Emis-
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sionen der Behélterglasherstellung werden insgesamt mit 440 kg COq-eq./t Glas angege-
ben [104].

Fir das Standardszenario wurden anhand der in dieser Arbeit entwickelten Simula-
tionsmodelle spezifische COo-Emissionen von insgesamt 411kg COs-eq./t Glas ermit-
telt. Davon entfallen 311kgCOs-eq./t Glas auf energiebedingte Emissionen durch die
EZH (80kg COq-eq./t Glas), die ASU (48 kg COs-eq./t Glas) und die Verbrennung von
Erdgas (233 kg COs-eq./t Glas). Die prozessbedingten Emissionen bleiben konstant bei
80 kg COs-eq./t Glas, da eine Anderung des Brennstoffs keinen Einfluss auf die Glaszu-

sammensetzung hat.

Die Abweichung von 49kg COs-eq./t Glas der berechneten Emissionen im Vergleich zu
Literaturwerten aus [104], ist unter anderem auf verédnderte spezifische Emissionen fiir
den deutschen Strommix zuriickzufithren. In [104] wurden dafiir 512 g COy-eq./kWh an-
genommen (Strommix D, 2012), wiahrend in dieser Arbeit ein aktuellerer Wert von 427
g COy-eq./kKWh aus [127] verwendet wurde. Zudem ist der spezifische Energiebedarf des
hier betrachteten Oxyfuel-Schmelzverfahrens geringer, als der des in [104] angenomme-
nen Regenerativ-Schmelzverfahren. Die geringe Abweichung von weniger als 10 % zum

Literaturwert bestétigt jedoch die Validitat der entwickelten Simulationsmodelle.

Abbildung 6.6a zeigt die berechnete Entwicklung der spezifischen COs-Emissionen des
PtH,-Konzept fiir die Glasindustrie, wenn Strom aus erneuerbaren Energiequellen ver-
wendet wird. Hierfiir wurde ein Strommix aus WKA und PV-Anlagen anhand eines
Fallstudien-Standorts angenommen (vgl. Abschnitt 6.1.5). Fiir die Energieerzeugung aus
diesen Quellen wurden spezifische Emissionen von 19 g COg-eq./kWh ermittelt. Durch
die Umstellung von Erdgas-Verbrennung zu reiner Hy-Oy Verbrennung kénnten die COo-
Emissionen somit von 411 kg COs-eq./t Glas auf 163 kg COq-eq. /t Glas reduziert werden.
Dies entspricht einer Reduktion von 60 %. Die verbleibenden Emissionen sind auf pro-
zessbedingte COs-Ausdampfungen sowie die EZH zuriickzufithren. In der untersuchten
Fallstudie wurde angenommen, dass die EZH weiterhin durch Strom aus dem deutschen
Energiemix versorgt wird, da die bestehenden erneuerbaren Energiequellen nicht ausrei-
chend werden, um auch noch die EZH zu versorgen (siche Abschnitt 6.1.5). Aufgrund
der mangelnden Flexibilitatsoptionen der EZH miissten zudem geeignete Batteriespei-
cherkonzepte integriert und berticksichtigt werden.

Abbildung 6.6b zeigt die berechnete Entwicklung der spezifischen CO5-Emissionen, wenn
anstatt der erneuerbaren Energiequellen Strom aus dem deutschen Energiemix fiir die
Hy-Erzeugung durch Elektrolyse genutzt wird. In diesem Fall steigen die Emissionen
von 411 kg COs-eq./t Glas auf 837 kg COs-eq./t Glas. Dies entspricht einer Verdopplung
der COy-Emissionen oder einem Anstieg um 104 %. Obwohl diese Betriebsweise des
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PtH,-Konzeptes fiir die Glasindustrie aus wirtschaftlichen Griinden durch verringerte
Speicherkapazititen oder giinstigem Strombezug im Fall von negativen Strompreisen
sinnvoll sein kann, sprechen die negativen Umweltauswirkungen gegen diese Betriebss-

trategie.
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Abbildung 6.6: (a) Spezifische COg-Emissionen des PtHa-Verfahrens, wenn der Energie-
bedarf der Elektrolyse durch erneuerbare Energien gedeckt wird (19 g
CO2/kWh). (b) Spezifische CO2-Emissionen des PtHa-Verfahrens, wenn der
Energiebedarf der Elektrolyse durch den gegenwértigen deutschen Strommix
gedeckt wird (427 g COg-eq./kWh [127]).
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6.1.5 Wirtschaftlichkeit von PtH, in der Glasindustrie

Die Wirtschaftlichkeit des PtHs-Konzeptes fiir die Glasindustrie wird anhand der CO,
Vermeidungskosten beurteilt. Dafiir wurde zunéchst ein Standort fiir eine Fallstudie de-
finiert. In Steinberg am Wald, Landkreis Kronach in Bayern, Deutschland sind mit der
Wiegand Glas GmbH, der Heinz-Glas & Plastics Group, sowie einem Produktionsstand-
ort der Gerresheimer GmbH groBle deutsche Behalterglashersteller vertreten [1]. Zudem
existieren in der unmittelbaren Nahe Windkraft- und PV-Freiflichenanlagen, die fiir die
Energieversorgung des PtHs-Konzepts exemplarisch als bestehende erneuerbare Ener-
giequellen betrachtet werden sollen (siehe Abschnitt 6.1.5). Die angestellte Fallstudie
kann somit als Integration eines PtHy-Verfahrens in real bestehende Infrastrukturen
betrachtet werden.

Erzeugungsleistung erneuerbarer Energiequellen

Um die Energieversorgung des PtHs-Verfahrens durch erneuerbare Energien zu ermogli-
chen, wird angenommen, dass die Windkraft- und Photovoltaikanlagen des Energieparks
Hirschberg nahe Steinbach am Wald vollstandig als Energiequelle genutzt werden kon-
nen. Dort befinden sich drei Windkraftanlagen des Herstellers AN Bonus. Zwei Anlagen
des Typs 600/44 mit jeweils 58 m Nabenhohe und 600 kW Nennleistung, sowie eine Anla-
ge des Typs 1000/54 mit 70 m Nabenhohe und 1.000 kW Nennleistung. Zudem befinden
sich zwei Freiflichen-Photovoltaikanlagen mit 538 kW peak, beziehungsweise 2.997 kW
peak an diesem Standort. Weitere Anlagendetails sind in Tabelle 6.1 dargestellt.

Tabelle 6.1: Ernecuerbare Energiequellen der Fallstudie in Steinberg am Wald, Koordinaten:
Léange 50.404387°, Breite 11.332333° [128].

Anlage Nennleistung Nabenhohe Baujahr
in kW in m
Windkraftanlagen AN Bonus 600 600 58 2001
AN Bonus 600 600 58 2001
AN Bonus 1000 1.000 70 2001
Gesamt:  2.200
Freiflachenphotovoltaik ~ Anlage 1 2.997 2017
Anlage 2 538 2007

Gesamt: 3.535

Anhand der entwickelten Modelle wurde die Erzeugungsleistung dieser erneuerbaren
Energiequellen wéihrend eines Testreferenzjahr-Datensatzes (TRY) des deutschen Wet-
terdienstes berechnet [84]. Die Windkraftanlagen erzeugen im betrachteten Zeitraum
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rund 6.100 MWh, wihrend die PV-Anlagen rund 3.900 MWh bereitstellen kénnen. Ins-
gesamt stehen somit rund 10.000 MWh an Energie wihrend eines TRY zur Verfiigung.
Abbildung 6.7 zeigt Erzeugungsspitzen wahrend des TRY durch diese Energiequellen.
Die Erzeugungsleistungen aus Windkraft- und Photovoltaikanlagen ergénzen sich zum
Teil saisonal, allerdings treten aufgrund der zunehmenden Photovoltaikleistung vor al-
lem in den Monaten April und Mai wiederholt hohe Leistungspeaks von mehr als 4 MW
auf. Diese Leistungsspitzen miissen gegebenenfalls durch den Hs-Speicher ausgeglichen
werden und bedingen bei starker Ausnutzung der zur Verfliigung stehenden Energieer-

zeugung hohe Ein- und Ausspeicherleistungen sowie grofie Speicherkapazitéten.
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Abbildung 6.7: Berechnete Erzeugungsleistung von Windkraft- und Photovoltaikanlagen
wahrend eines Testreferenzjahres am Standort der Fallstudie (Steinberg
am Wald, Bayern, Deutschland. Lénge: 50.404387° Breite: 11.332333°
WGS84).[26]

Da die in Tabelle 6.1 beschriebenen Anlagen verschiedene Baujahre aufweisen, wére eine
Wirtschaftlichkeitsbewertung anhand der Investitionskosten und Anlagennutzungsdauer
stark fehlerbehaftet. Deshalb wurden Stromgestehungskosten erneuerbarer Energiequel-
len in Deutschland als Basis fiir die Energiekosten aus diesen Energiequellen herange-
zogen [129]. Hier werden 0,035 - 0,063 €/kWh fiir die Stromerzeugung aus Freiflichen-
Photovoltaikanlagen und 0,04 - 0,08 €/kWh fiir Windkraftanlagen berichtet [129]. Auf-
grund des eher ungiinstigen Standorts mit niedriger solarer Einstrahlung von 1.001 -
1.020 W/m? und geringen mittleren Windgeschwindigkeiten von rund 8 m/s auf maximal
70 m Nabenhohe wurden Stromgestehungskosten von 0,05 €/kWh fiir die hier beschrie-

benen Szenarien angenommen.
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CO;, Vermeidungskosten

Zur Bestimmung der CO, Vermeidungskosten des PtHs-Verfahrens fiir die Glasindus-
trie, wurden neben Stromgestehungskosten zunéchst die Investitions- (CAPEX) und
Betriebskosten (OPEX) fiir Elektrolyse und Ha-Speicher bestimmt. Fiir die Elektrolyse
wurden CAPEX von 1.200 €/kW und OPEX von 3,0 % der Annuitét pro Jahr angenom-
men [49]. Fur den Hy-Speicher wurden CAPEX von 11,00 €/kWh und OPEX von 1,0 %
der Annuitét pro Jahr nach [130] itbernommen. Diese Kostenparameter, sowie die Strom-
gestehungskosten und Lastprofile der erneuerbaren Energiequellen (siehe Abbildung 6.7)
wurden innerhalb des Optimierungsmodells als Randbedingungen tibernommen. Ziel der
Optimierung ist die Minimierung des Endwerts der Gesamtkostenfunktion.

Die Optimierungen wurden fiir die Szenarien mit 10 und 25 Vol.-% H, im Brennstoff
durchgefithrt. Im 25 Vol.-% Hy Szenario werden bereits 53 % der Energie aus den be-
schriebenen erneuerbaren Erzeugungsanlagen genutzt. Fiir hohere Ho-Anteile im Brenn-
stoffgemisch steht somit nicht genug Energie zur Verfiigung, da die Erzeugungsleistung
der bestehenden erneuerbaren Enegiequellen nicht ausreichend ist. Die optimierten tech-
nischen Parameter, sowie daraus resultierende Hy Gestehungskosten sind in Tabelle 6.2

dargestellt.

Tabelle 6.2: Optimierte technische Randbedingungen des PtHy-Verfahrens fiir 10 und 25 Vol.-
% Hsy im Brennstoff. REE = Regenerative Energieerzeugung.

Szenario Szenario
Einheit 10 VO].—% H2 25 VOI.—% H2
Elektrolyseleistung kW 272 966
Volllaststunden Elektrolyse h 6.979 5.544
Genutzte Energie aus REE % 19 53
H, Speicherkapazitét MWh 4,65 500
Hy Gestehungskosten €/kWh 0,092 0,224
€/m? 0,28 0,67
€/kgHy 3,07 7,48

Im 10 Vol.-% Szenario werden nur rund 19 % der erzeugten Energie der bestehenden
Windkraft- und Photovoltaikanlagen genutzt. Zudem entsteht aufgrund des Optimie-
rungsverfahrens zwangslaufig eine ,,perfekte Vorhersage* fir Zeitpunkt und Menge an zur
Verfiigung stehender Energie durch die erneuerbaren Energiequellen [131]. Dadurch sind
hohe Volllaststunden der Elektrolyse und geringe Ho-Speicherkapazitaten im 10 Vol.-%
Szenario erreichbar, die folglich geringe Hy Gestehungskosten von 3,07 €/kg Hy ermog-
lichen. Im 25 Vol.-% Szenario werden dagegen bereits rund 53 % der erzeugten Energie

aus den regenerativen Energiequellen genutzt. Daher werden mit rund 500 MWh circa
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100 mal hohere Hy Speicherkapazitidten als beim 10 Vol.-% Szenario benotigt. Die ho-
hen Investitionskosten fiir diese Speicherkapazitiaten von rund 5,5 Mio. € resultieren in
entsprechend hoheren Hy Gestehungskosten von 7,48 € /kg H,.

Fir die Ermittlung von CO; Vermeidungskosten miissen neben den Hy, Gestehungs-
kosten Kosten fiir ein Ausgangsszenario ohne COy Vermeidungsmafinahmen vorliegen.
In dieser Arbeit wurden dafiir die Energiekosten je Tonne hergestelltem Glas bei kon-
ventioneller Erdgas-Oxyfuel Schmelze genutzt (Standard Szenario). Diese bestehen aus
Erdgaskosten, Stromkosten fiir EZH und Sauerstoftkosten. Fiir Erdgaskosten wurden in
diesem Szenario 0,03 €/kWh, fir Stromkosten 0,12 €/kWh und fiir die Sauerstofferzeu-
gung aus ASU 0,10 €/m? angenommen [26]. Die somit resultierenden Energie- und CO,
Vermeidungskosten fiir jedes betrachtete Szenario sind in Tabelle 6.3 dargestellt.

Tabelle 6.3: Vergleich der Energiekosten des Standardverfahrens mit den untersuchten Szena-
rien der Ha-Anteile im Brennstoff. Energiekosten sind jeweils auf die Herstellung
einer Tonne Glas bezogen.

Standard 10 Vol.-% H» 25 Vol.-% Ha
Bedarf Kosten Bedarf  Kosten Bedarf  Kosten
€/t €/t €/t
EZH 118 kWh/t 14,16 118 kWh/t 14,16 118 kWh/t 14,16
Erdgas 1.192 kWh/t 35,76 1154 kWh/t 34,62 1.086 kWh/t 32,58
0, aus ASU 243 m3/t 24,30 240 m?/t 24,00 220 m3/t 22,00
Ho 0 kWh/t 0,00 156 kWh/t 3,50 106 m?3/t 23,78
Gesamt 74,22 76,28 92,52
CO2 Emissionen 411 kg CO2-eq./t 404 kg CO2-eq./t glass 386 kg COz-eq./t glass
CO2 Vermeidungskosten 295 €/t CO2 732 €/t CO2

Mit 295 €/t CO4 (10 Vol.-% Hy Szenario), beziehungsweise 732 €/t CO5 (25 Vol.-% Ha
Szenario) sind die COy Vermeidungskosten der beiden betrachteten Szenarien extrem
hoch. Im 10 Vol.-% H, Szenario ist das vor allem auf das geringe CO, Einsparpoten-
tial von nur 7kg COs-eq./t Glas zurtickzufithren. Im 25 Vol.-% Hy Szenario verhindern
um den Faktor 2,5 hohere Hy Gestehungskosten, vor allem resultierend aus den hohen

erforderlichen Hy Speicherkapazititen, geringere COy Vermeidungskosten.

Unter den Bedingungen der Fallstudie ist die Integration von PtHy-Verfahren in das be-
stehende Glasschmelzsystem somit aus wirtschaftlicher Sicht derzeit nicht sinnvoll. Die
wichtigsten Faktoren, die eine bessere Wirtschaftlichkeit verhindern, sind die geringe Er-
zeugungsleistung der erneuerbaren Energiequellen, die hohen Investitionskosten fiir die
Hs-Speicherung, sowie die nur geringfiigige CO,-Reduktion, die ein Hy-Anteil von maxi-
mal 25 Vol. % im Brennstoff erlaubt. Eine H,-Speichertechnologie mit geringeren Inves-

tionskosten als das in der Fallstudie angenommene Druckspeicherverfahren sind derzeit
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nicht mit ausreichend hohem TRL verfiiggbar. Um die wirtschaftlichen Randbedingungen
zu verbessern, ist daher die Erhohung der Erzeugungsleistung der erneuerbaren Ener-
giequellen die technisch am einfachsten umzusetzende Mafinahme. Die Erneuerung der
bestehenden Windkraftanlagen aus 2001 mit bis zu 1.000 kW Nennleistung durch mo-
derne und leistungsfahigere Anlagen wie in Abschnitt 6.3.3 beschrieben wiirde die zur
Verfiigung stehende Energiemenge deutlich erh6hen. Dadurch kénnen die Vollaststunden
der Elektrolyse erhoht, sowie die erforderlichen Speicherkapazitdten reduziert werden.
Gleichzeitig konnen hohere Ho-Anteile im Brennstoff ermdglicht und somit hohere CO»-

Reduktionen erreicht werden.
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6.2 CO;,-Abscheidung aus den Abgasen der Glasindustrie

Die COy Abscheidung aus den Abgasen von Glasschmelzwannen wurde bislang noch
nicht in der wissenschaftlichen Literatur beschrieben. In dieser Arbeit werden erstmals
aminbasierte COy Absorptionsverfahren fiir diesen Anwendungsfall untersucht. Beson-
derer Fokus liegt dabei auf die Integration dieser CO, Abscheideverfahren fiir die An-
wendung innerhalb des beschriebenen PtM Verfahrens fiir Glasschmelzprozesse. Fiir die
aufbauende Untersuchung der Wirtschaftlichkeit von PtM Verfahren in der Glasindus-
trie sind die Kosten der COs Abscheidung von besonderem Interesse. Daher liegt der
Schwerpunkt der Untersuchungen zur COy Abscheidung aus den Abgasen von Glas-

schmelzwannen auf der Ermittlung der spezifischen Abscheidekosten je Tonne COs.

Im Folgenden werden zunéchst die Simulationsergebnisse des entwickelten Aspen Plus
Modells vorgestellt (Abschnitt 6.2.1). Durch diese Simulationen konnten die wichtigsten
technischen Randbedingungen wie Bauteilspezifikationen, deren Energiebedarf sowie zu
behandelnde Massenstrome ermittelt werden. Aufbauend darauf werden die berechne-
ten Investionskosten fiir die Bauteile und Anlagenperipherie (Abschnitt 6.2.2), sowie
die berechneten Betriebskosten beschrieben (Abschnitt 6.2.3). Anschliefend werden die
Auswirkungen der verschiedenen Moglichkeiten der Abwéarmenutzung monetar bewer-
tet (Abschnitt 6.2.4) und darauf aufbauende spezifische Abscheidekosten definiert (Ab-
schnitt 6.2.5).

6.2.1 Simulationsergebnisse und Bauteilkosten

Bei aminbasierten CO,-Absorptionsanlagen sind Absorber- und Desorberkolonne, sowie
das Abgasgeblase und die Kiithlwasserpumpe fiir den Vorwéascher mit einem Anteil von
mehr als 80 % die Hauptkostenfaktoren [118]. Daher wurden bei den Simulationen re-
levante Vergleichsparameter besonders detailliert evaluiert. Spalte 5 in Tabelle 6.4 zeigt
die Simulationsergebnisse fiir die in dieser Arbeit betrachtete CO5-Absorptionsanlage.

In Tabelle 6.4 sind auBlerdem Simulationsergebnisse zu technischen Daten fiir eine in [108,
118] betrachtete Referenzanlage enthalten (Spalte 7). Die Simulationsergebnisse fir diese
Referenzanlage sind erforderlich, um Investitionskosten in Bauteile nach der Methodik
der Kostenabschétzung durch Skalierung berechnen zu kénnen (siehe Abschnitt 5.8.1).
Gleichzeitig konnte durch den Vergleich der Simulationsergebnisse fiir die Referenzanlage
mit den in [108] gegebenen Werten die Validitat des entwickelten Modells gepriift werden.
Beispielhaft sei hier der Vergleich des spezifischen Warmebedarfs zur CO5 Desorption
angefithrt. In [108] wird dieser mit 3,29 GJ/t CO fiir eine 30 %ige wéssrige Losung
von MEA als Waschmittel angegeben. Im eigens entwickelten Modell wurden 3,35 GJ/t
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Tabelle 6.4: Investitionskosten der verfahrenstechnischen Bauteile fiir die CO3-Abscheidung.
Indikatoren (Ind.) verweisen auf Abbildung 3.10 zur einfacheren Zuordnung der
Bauteile. * Verbleibende kleinskalige Warmetibertrager und Pumpen mit gerin-
geren Investitionskosten.

Ind. Bauteil Bauart Exponent Referenzanlage Anlage
m Gr ky in M€ G ke in €
COL 2 Absorber Kolonne 0,60 [117] 12.560 m? 10,94 39,25 m®  340.000
COL 4  Desorber Kolonne 0,60 [117] 3.391 m3 3,43 8,75 m3 110.000
- Kaltwasser- Hubkolben- 0,34 [115] 1,21 m3/s 2,04 0,002m3/s  21.000
pumpe pumpe
PUM 1 Abgasverdichter Zentrifugal- 0,59 [115] 485,44 m?3/s 3,10 2,236 m3/s  13.000
verdichter
COL 1  Abgaskihler Kolonne 0,60 [115] 1.570 m? 0,54 4,75 m? 17.000
- Andere* Versch. - - 3,89 - 21.000
Gesamtkosten: 23,94 521.000
CO; Verdichter =~ Hubkolben- 31,49 m3/s 31,73 0,078 m3/s  120.000
kompressor 0,167 kg/s
2 stufig [132] 2 bar, 26°C

COg3 berechnet. Die Abweichung von 1,8 % kann durch die abweichende Abgaszusam-
mensetzung und -mengen, sowie numerische Fehler begriindet werden. Der berechnete
spezifische Warmebedarf zur CO, Desorption, sowie weitere wichtige Simulationsresul-
tate sind in Tabelle 6.5 dargestellt. Durch den Fokus auf die Kostenermittlung der CO4
Abscheidung, sowie die vielfach beschriebene Anwendung von Aspen Plus Modellen zu
CO5 Abscheidungen in der Literatur [113, 133, 134], wird an dieser Stelle nicht weiter
auf die detaillierte Analyse des Simulationsmodells eingegangen.

Entscheidend fur eine ausreichende Funktionsweise der Ab- und Desorption von COs
aus Rauchgasen ist die Dimensionierung der wirksamen Kolonnendurchmesser von Ab-
sorber und Desorber. Diese wurden im entwickelten ASPEN Plus Modell durch lineare
Optimierung mit einer 90 %igen COs-Abscheiderate als Randbedingung ermittelt. Fiir
den Desorber resultiert daraus ein Durchmesser von 0,95 m bei dem in Tabelle 5.5 vorge-
gebenen Abgasvolumenstrom und Zusammensetzung. Der wirksame Desorberkolonnen-
durchmesser wurde zu 0,50 m berechnet. Die erforderliche Warmeleistung des Desorbers
von 556,5 kW, beziehungsweise der spezifische Warmebedarf von 3.354 MJ /kg CO, muss
durch den Reboiler bereitgestellt werden. Durch die Abscheideanlage konnen 8.641 t CO,
pro Jahr vermieden werden.

Tabelle 6.4 zeigt auBerdem einen Uberblick iiber die Bauteildimensionen und -kosten,
sowohl fiir die Referenzabscheideanlage eines Kohlekraftwerks aus [108, 118], sowie die
CO4y Abscheideanlage fiir das untersuchte Glasschmelzverfahren. Beide CO, Abscheide-
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Tabelle 6.5: Simulationsergebnisse der entwickelten COo-Abscheideanlage fiir die Glasindus-
trie.

Parameter Wert

Wirksamer Absorberkolonnendurchmesser 0,95 m
Wirksamer Desorberkolonnendurchmesser 0,50 m

Absorptionsmittel Massenstrom 2,28 kg/s
Wiérmeleistung Desorber 556,5 kW
Spezifischer Wéarmebedarf Desorber 3,35 GJ/t CO2
CO3 Reinheit 99,3 %

CO3 Produktmassenstorm 0,167 kg/s
Waschmitteltemperatur 25 °C
Waschmitteltemperatur Desorber Eingang 105 °C

COy Abscheiderate 90 %

Vermiedene CO2 Emissionen 8.641 t CO2/Jahr
Verbleibende CO2 Emissionen 960 t CO2/Jahr

anlagen wurden anhand derselben charakteristischen Kenngrofien fiir COs-Abscheiderate
(90 %), sowie dieselben Desorberbetriebsbedingungen bei einem Arbeitsdruck von 2 bar

und einer Betriebstemperatur von 130 °C ausgelegt.

Die Absorberkolonne ist, sowohl bei der Bestandsanlage als auch bei der neu ausgeleg-
ten Anlage, mit rund 10,9 Mio. € (Referenzanlage), bezichungsweise 340.000 € (Glas-
industrie) das kostenintensivste Anlagenbauteil. Mit rund 3,4 Mio. €, beziehungsweise
110.000 € folgt die Desorberkolonne als zweitteuerstes Bauteil. Die beiden wichtigsten
Kolonnen des COs-Abscheideverfahrens tragen somit zu 65 % und 20 % der Bauteil-
kosten bei und stellen mit insgesamt 85 % die Hauptkostentrager dar. Weitere wichtige
Kostenpunkte sind die Kaltwasserpumpe, der Abgasverdichter, sowie die Abgaswéscher-
kolonne mit ermittelten Anschaffungskosten von insgesamt rund 51.000 €. Die beiden
Kolonnen, Kaltwasserpumpe, Abgasverdichter, sowie der Abgaswédscher machen rund
500.000 € und damit ca. 96 % der Bauteilkosten aus. Die verbleibenden Anlagenbauteile
wie Rich-/Lean Wérmeiibertrager, Losungsmittelpumpen, Reboiler, oder der Kaltwas-
sersatz zur Abgaskiithler Kélteversorgung (siehe Abbildung 3.10) kénnen mit weiteren
20.000 € und damit ca. 4 % der Kosten veranschlagt werden. Die berechnete Kosten-
verteilungsstruktur deckt sich mit den Angaben in [118] und kann damit als valide
betrachtet werden.

Die Kosten fiir den CO, Verdichter wurden aufgrund der deutlichen Abweichungen der
Anforderungen des Verdichtungsverfahrens nach mehreren methodischen Ansétzen be-
rechnet, um mogliche Abweichungen zu identifizieren und zu bewerten. Nach der in Ab-
schnitt 5.8.1 beschriebenen Methodik der ,, Kostenabschatzung durch Skalierung®, wiir-
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den sich Anschaffungskosten von rund 69.000 € ergeben. Allerdings wiirde diese Methode
einen einstufigen Vierdichterprozess zu Grunde legen. Das dabei erforderliche Verdich-
tungsverhaltnis von 1:10 ist aus thermodynamischen Griinden ungiinstig und wiirde zu
hoher Warmeentwicklung, hoher Kompressorantriebsleistung und damit hohem Ener-
giebedarf fiihren. Somit miisste auch hier mindestens ein zweistufiges Verdichtungsver-
fahren vorgesehen werden, wodurch das Verdichtungsverhéltnis fiir zumindest die erste
Kompressorstufe auf 1:5 reduziert werden kann. In der zweiten Kompressorstufe ist an-
schlieend ein Verdichtungsverhéltnis von 1:2 ausreichend, um den erforderlichen Druck
von 20 bar zu erreichen. Folglich kann von einer Verdoppelung der Investitionskosten

fiir den Verdichter auf 138.000 € ausgegangen werden.

Werden die Verdichterkosten nach der in Abschnitt 5.8.2 beschriebenen Methodik be-
rechnet, so resultieren Anschaffungskosten von 153.000 €. Um diese Abweichung von
15.000 € validieren zu konnen, wurden Herstellerinformationen beriicksichtigt. Anfragen
bei Herstellern von CO4y Verdichtern resultierten aufgrund der iibermittelten Daten fiir
Ausgangsdruck, Massenstrom und Temperatur des CO, Produktstroms in Kostenab-
schétzungen von rund 120.000 € fiir einen zweistufigen Hubkolbenkompressor [132].

6.2.2 Investitionskosten fiir die CO,-Abscheidung

Auf Grundlage der in Tabelle 6.4 dargestellten Bauteilkosten konnen darauf basierende
Investitionskosten fiir beispielsweise Aufbau und Installation, Mess-, Steuerungs-, und
Regelungstechnik, sowie Verrohrung und Elektrotechnik nach der in Abschnitt 5.8.1 dar-
gestellten Methodik ermittelt werden. Diese Kostenstruktur wird in direkte Kosten fiir
Material und Ausrtistung, sowie indirekte Kosten fiir Dienstleistungen wie Ingenieurleis-
tungen fiir Berechnungen zur Anlagen- und Rohrleitungsauslegung, sowie beispielsweise
die statischen Berechnungen fiir Stahlbaukonstruktionen eingeteilt. Die direkten Kos-
ten konnen zudem in direkt mit der Anlage verbundene Kosten, engl. Inside Battery
Limit (ISBL)-Kosten, und Kosten fir die Peripherie der Anlage wie Gebaudekosten,
Erdbauarbeiten und Serviceeinrichtungen unterteilt werden.

In [115, 116] werden Bereiche fiir den anzunehmenden Prozentsatz der jeweiligen Kosten-
arten angegeben. Aufgrund der absoluten Grofle der Anlage, sowie den oben ermittelten
Bauteilkosten wurde fiir die ISBL-Kostenarten jeweils die Untergrenze der vorgegebe-
nen Kostenbereiche angenommen. Die so ermittelten zusétzlichen Kosten fiir Aufbau und
Installation, Mess-, Steuerungs-, und Regelungstechnik, sowie Verrohrung und Elektro-
technik summieren sich auf rund 354.000 €, oder ca. 68 % der Bauteilkosten. Die ge-
samten Material- und Ausriistungskosten der COs-Abscheideanlage fiir die Glasindustrie
belaufen sich somit auf rund 875.000 €.

100



Ergebnisse und Diskussion

Tabelle 6.6: Gesamtinvestitionskosten (CAPEX) fir MEA basierte COg-Absorptionsanlagen
in der Glasindustrie. Kostenbereiche basierend auf [115, 116]

Bereich Angen. Kosten
Literatur [115, 116] Prozentsatz
% % €
Direkte Kosten

Inside battery limit (ISBL) Kosten

Gesamte Bauteilkosten 521.000
Aufbau und Installation 25 - 55 25 130.250
Mess-, Steuerungs- und Regelungstechnik 8- 50 8 41.680
Rohrleitungstechnik 20 - 80 20 104.200
Elektrotechnik 15 - 30 15 78.150

ISBL gesamt: 875.250
Outside battery limit (OSBL) Kosten

Gebédudekosten und -planung 10 - 80 5 26.050
Erdbauarbeiten 10 - 20 5 26.050
Serviceeinrichtungen 30 - 80 10 52.100

OSBL gesamt: 104.200
Gesamtkosten (ISBL + OSBL): 979.480

Indirekte Kosten

Ingenieurdienstleistungen 10 10 52.100
Konstruktionskosten (Stahlbau) 10 10 52.100
Wagnis und Gewinn Auftragnehmer 0,5 0,5 2.605
Unvorhergesehene Kosten 17 17 88.570
Indirekte Kosten gesamt: 106.805

CO4 Kompressor [132] 120.000
Anlageninvestitionskosten (fixed capital invest, FCI): 1.206.285

Eigener Arbeitsaufwand 12 - 28 12 144.754
Inbetriebnahme- und MEA-kosten 8-10 8 96.503
Preisindexkorrektur (2007-2022); % von FCI [119] 21,5 233.551

exkl. COs Kompressor

Gesamtinvestitionskosten (CAPEX): 1.681.093

Die Outside Battery Limit (OSBL)-Kosten fiir die Anlagenperipherie werden mit je-
weils geringeren Prozentsétzen als in [115, 116] vorgeschlagen angenommen. Aufgrund
der geringen Grofle der Absorber- beziehungsweise Desorberkolonne bietet sich die Un-
terbringung der Anlage in Containern an. Bei diesem Ansatz erscheinen die gesamten
OSBL-Kosten von 104.000 € als ausreichend. Erdbauarbeiten werden sich bei dieser Auf-
stellungsart in Grenzen halten und Serviceeinrichtungen wie beispielsweise Umkleiden
und Duschen fiir Personal oder Werkstatten konnen durch bestehende Infrastruktur bei

Glasherstellern bereitgestellt werden. Die gesamten direkten Kosten belaufen sich somit

auf ca. 980.000 €.
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Fiir die indirekten Kostenarten wurden die vorgeschlagenen Prozentsétze aus [115, 116]
iibernommen. Es resultieren insgesamt rund 107.000 € fiir indirekte Kosten. Fiir die Be-
rechnung der gesamten Anlageninvestitionskosten (Fixed Capital Invest (FCI)) werden
zudem die Investitionskosten des COq-Verdichters (siehe Abschnitt 6.2.1) berticksichtigt.
Insgesamt belaufen sich die FCI damit auf rund 1,15 Mio. €.

Zuziglich zu den FCI entstehen im Unternehmen Kosten fiir den Arbeitsaufwand, die
Inbetriebnahme und damit verbundene Materialkosten. Die Kosten fiir den Arbeits-
aufwand im Unternehmen wurden zu rund 137.000 € berechnet. Die Kosten fiir Inbe-
triebnahme und Materialkosten belaufen sich auf rund 92.000 €. Der Materialaufwand
beschréankt sich im Wesentlichen auf die initiale Befiillung des Losungsmittelkreislaufs.
Das Losungsmittel besteht aus einer 30 Gew.-% Loésung von Monoethanolamin (MEA)
in Wasser.

Die Bauteilkosten wurden durch Kostenvergleich mit einer COs-Abscheideanlage fiir
Kohlekraftwerke ermittelt, die bereits im Jahr 2007 geplant wurde [108, 118]. Seit dem
sind bedingt durch Inflation, sowie weltpolitische Ereignisse wie die COVID19-Pandemie
nicht vernachléssigbare Preissteigerungen in allen Bereichen des 6ffentlichen Lebens auf-
getreten, die auch die chemische Verfahrenstechnik betreffen. Um diese Entwicklungen
zu berticksichtigen, wurde eine Preisindexkorrektur von 21 % der FCI angewendet (siehe
Abschnitt 5.8.1) [119]. Die Investitionskosten fiir die CO,-Verdichtung wurden davon
ausgenommen, da es sich dabei um aktuelle Angaben handelt, die entsprechend inflati-
onsbereinigt sind. Diese Preiskorrektur beléduft sich auf weitere rund 248.000 €. Insgesamt
kénnen die CAPEX fiir die COy-Abscheideanlage in der Glasindustrie somit mit rund
1,63 Mio. € veranschlagt werden.

Diese CAPEX sind weit niedriger als die angegebenen 147 Mio. € fiir die Referenzan-
lage zur COg-Abscheidung aus Abgasen von Kohlekraftwerken [118]. Bezogen auf die
Investitionskosten liegt zwischen den Anlagen der Faktor 90, bezogen auf die Absorber-
kolonnendimensionen sogar ein Faktor von 300. Dies ist vor allem auf den wesentlich
geringeren anfallenden Abgasmassenstrom zuriickzufithren. An der Glasindustrieanlage
entsteht im vorliegenden Untersuchungsfall ein Abgasmassenstrom von 0,569 kg/s, wah-
rend durch das Kohlekraftwerk 616,0 kg/s fir die Referenzanlage anfallen (siehe Tabelle
5.5). Werden die absoluten GroBen der Kolonnen mit spezifischen Groflenangaben vergli-
chen, so zeigt sich, dass in der Glasindustrie bei vergleichbarer anfallender Abgasmenge
groffere COy Abscheideanlagen, als fir Kraftwerksanlagen erforderlich wéaren. Das erfor-
derliche spezifische Kolonnenvolumen des Absorbers je Tonne abgeschiedenem CO, liegt
in der Glasindustrie bei 4,54 - 1073 m? /t CO,, wihrend das der Referenzanlage nur
3,44 -1073 m?3 /t COy betrigt. Dies ist auf den verringerten CO,-Partialdruck der Glas-
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industrieabgase im Vergleich zu den Kohlekraftwerksabgasen zuriickzufiihren. Weiterhin
wird dieser Effekt vom hohen Falschluftanteil, der in der Filteranlage anfallt, verstarkt.
Dieser Umgebungsluftanteil verringert den CO,-Gehalt im Abgas und erhoht zugleich
den von der Abscheideanlage zu behandelnden Massen-, beziehungsweise Volumenstrom.

In [74] wurden spezifische Investitionskosten von 160 €/t separiertem CO, je Jahr
fiir aminbasierte COgy-Abscheideanlagen in der Zementindustrie fir das Jahr 2012 er-
mittelt. Die spezifischen CAPEX der vorliegenden Anlage betragen 195 €/t CO5 und
Jahr. Bei Berticksichtigung der inflations- und situationsbedingten Preisindexkorrektu-
ren seit der Publikation, von 16,9 % (siche Abbildung 5.9), wiirde die in [74] beschriebe-
ne Anlage fiir die Zementindustrie mittlerweile spezifische Investitionskosten von rund
187 €/(t COgq, gep.-Jahr) aufweisen. Die Abweichung von rund 22 % zwischen den ermit-
telten spezifischen CAPEX von 195 €/(t COg, sep.-Jahr) und dem angegebenen Literatur-
wert erscheinen daher plausibel. Die berechneten CAPEX fiir die COs-Abscheideanlage
der Glasindustrie konnen damit als valide angesehen werden.

6.2.3 Betriebskosten fiir die CO,-Abscheidung

Die Betriebskosten (OPEX) fiir die CO9-Abscheideanlage kénnen in Fixkosten, laufen-
de Produktionskosten, Anlagengemeinkosten und allgemeine Aufwendungen unterteilt
werden. Tabelle 6.7 zeigt die berechneten OPEX. Nach der in [115, 116] beschrieben
Methodik werden Bereiche oder fixierte Prozentséitze fir die jeweiligen Kostenarten an-
gegeben. Die gewéahlten Prozentsatze werden im Folgenden néher erlautert.

Die Fixkosten der CO,-Abscheideanlage beinhalten anfallende Kosten fiir Steuern, Ab-
gaben und Umlagen sowie Versicherungen. Hierfiir wurden Prozentsidtze am unteren
Ende der in [115, 116] vorgeschlagenen Bereiche angegeben, da bisher in Deutschland
keine speziellen Steuersiatze oder Abgaben fiir derartige Anlagen vorgesehen sind. Der
Versicherungsumfang enthélt in erster Linie Brandschutzversicherungen, deren Kosten
sich an Investitionsvolumen, Brandrisiko und Téatigkeitsfeld des Unternehmens orientie-
ren. Aufgrund der in Abschnitt 6.2.2 ermittelten Investitionskosten von 1,63 Mio. €,
dem geringen Brandrisiko der Anlage (im wesentlichen Kurzschluss und Kabelbrand,
kaum brennbare Materialien) sowie der wenig brandfallbelasten Glasindustrie erschei-
nen die berechneten anfallenden Fixkosten von rund 18.000 €/Jahr (= 1,1 % CAPEX)
ausreichend und plausibel.

Die laufenden Produktionskosten umfassen Materialbedarf beim Betrieb der Anlage,
die beispielsweise fiir Kithlwasserbedarf, MEA-Degradation, sowie Wartungsmaterialien
anfallen. Die Daten fiir den Kiihlwasserbedarf resultieren aus den berechneten Simula-
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Tabelle 6.7: Berechnete Betriebskosten (OPEX) fiir MEA basierte COg-Absorptionsanlagen
in der Glasindustrie, basierend auf der Methodik nach [115, 116].

Bereich [115] Angen. Kosten
€/Jahr

Fixkosten
Steuern, Abgaben, Umlagen 1,0 - 4,0 % der FCI 1,0%  12.063
Versicherungen 0,5-1,0 % der FCI 0,5 % 6.031

Summe Fixkosten: 18.094

Laufende Produktionskosten

Kiihlwassser 4.003
MEA Degradation 1,5 kg/t COq 14.401
Unterhalts- und Wartungskosten (WK) 1-10 % der FCI 1,0%  12.063
Personalkosten (PK) 0,1 Arbeitstage/Schicht 45 €/h  39.096
Schulung und Einweisung (SE) 30 % der PK 30%  11.729
Betriebsstoffe 15 % der WK 15 % 1.809
Laborkosten 10 - 20 % der PK 10 % 3.910
Summe laufende Produktionskosten:  87.012
Anlagengemeinkosten 50 - 70 % (WK + PK + SE) 50 % 31.444
Allgemeine Aufwendungen
Administration 15 - 20 % der PK 15% 5.864
Distribution und Marketing 2 - 20 % der OPEX 2 % 2.848
Forschung & Entwicklung 2 - 20 % der OPEX 2 % 2.848
Summe allgemeine Aufwendungen: 11.560

Gesamte Betriebskosten (OPEX): 148.111

tionsergebnissen. Die MEA Degradation wurde auf Basis der in den Tabellen 5.3 und
5.6 angegeben Daten ermittelt. Die Kosten fiir laufende Erneuerung des MEA belaufen
sich auf rund 14.000 €/Jahr, oder 18 % der OPEX. Andere Quellen berichten von ei-
nem OPEX-Kostenanteil von bis zu 32 % [118, 135]. Aufgrund der Anlagendimension
scheint der verringerte Kostenanteil fiir die COy Abscheideanlage in der Glasindustrie
jedoch plausibel, da wesentlich geringere Abgasmassenstrome im Vergleich zu Kraft-
werksprozessen behandelt werden miissen. Allerdings sprechen der hohe Oy-Anteil im
Abgas (siehe Tabelle 5.5 2)) fiir eine erhohte MEA-Degradation durch Oxidation. Aus
diesem Grund erscheint der Wechsel zu stabileren Absorptionsmitteln wie sekundéren
oder tertidren Aminen sowohl aus wirtschaftlicher Sicht vielversprechend, aber auch aus
prozesstechnischer Sicht (siche Abschnitt 6.2.6).

Weitere Materialkosten fiir Unterhalt und Instandhaltung wurde mit 1 % der FCI nach
[115, 116] ibernommen. Insgesamt belaufen sich die laufenden Betriebskosten der Anlage
auf rund 87.000 €/Jahr.
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Mit rund 39.000 €/Jahr stellen Personalkosten fir die Instandhaltung, den Betrieb und
die Uberwachung der Anlage die kostenintensivste Einzelposition (ca. 27 %) der jéhr-
lichen OPEX dar. Der Arbeitsaufwand von 0,1 Arbeitstagen je Schicht entspricht bei
dem in der Glasindustrie iiblichen Dreischichtbetrieb ca. 2,5 Arbeitsstunden pro Tag,
oder 912,5 Stunden jéhrlich. Aufgrund der Anlagendimension erscheint dieser Arbeits-
aufwand ausreichend. Des Weiteren sind Kosten fiir Schulung und Einweisung des Per-
sonals mit rund 12.000 €/Jahr veranschlagt, sowie Laborkosten mit rund 4.000 €/Jahr.
Anlagengemein- (31.000 €/Jahr) und Administrationskosten (6.000 €/Jahr) belaufen
sich auf insgesamt rund 37.000 €/Jahr. Diese Kostengruppen werden als Prozentsatz
der Unterhalts- und Wartungskosten, sowie der Kosten fiir Personal und Schulungen
ermittelt. Mit summierten 88.000 €/Jahr sind somit rund 60 % der j&hrlichen OPEX
auf Personal- und damit verbundene Kosten zuriickzufiihren.

Dartiber hinaus gehende allgemeine Aufwendungen fiir Distribution und Marketing sowie
laufende Forschung und Entwicklung summieren sich auf rund 11.000 €/Jahr. Insgesamt
entstehen somit jahrliche OPEX von rund 148.000 €. Dies entspricht rund 9 % der CA-
PEX. In [74] wird ein jahrlicher OPEX-Kostenanteil von 7-12 % der gesamten CAPEX
fiir aminbasierte COs-Abscheideanlagen in der Zementindustrie angegeben. Die in dieser
Arbeit ermittelten OPEX liegen somit innerhalb dieses Bereichs und kénnen daher als
valide angesehen werden.

6.2.4 Erzeugung und Gestehungskosten der Desorptionswarme

Die Kosten fiir die Warmeerzeugung zur Desorption sind elementares Element der Wirt-
schaftlichkeit von COs-Abscheideanlagen in der Kraftwerkstechnik. In diesem Anwen-
dungsfall muss Dampf aus den Zwischenstufen der Turbinen ausgekoppelt werden. Folg-
lich steht eine verringerte Warmeleistung fiir Niederdruckturbinen zur Verfiigung und
die effektive Stromerzeugung des Kraftwerks wird verringert. Dadurch erhéhen sich die
Stromgestehungskosten und eine verringerte Wirtschaftlichkeit der Kraftwerksanlage ist
die Folge. Dem gegeniibergestellt werden Preise fiir COo-Emissionszertifikate, da die an-
fallenden Kosten dafiir durch die COy-Abscheidung und Speicherung (CCS) vermieden

werden kénnen.

In der Glasindustrie stehen vielfdltige Abwarmequellen zur Verfiigung, die prinzipiell
fir die Erzeugung der erforderlichen Desorptionswéirme in Frage kommen. Aus dem
Glasschmelzprozess selbst konnte zunéchst die Abwarme aus dem direktem Umfeld der
Glasschmelzwanne genutzt werden. Des Weiteren bietet sich das heile Abgas direkt nach
dem Schmelzofen oder die in Filteranlagen integrierte Abgaskiihlung als Warmequelle an

(siche Abbildung 4.2). Dariiber hinaus kann die Abwérme aus dem Methanisierungsreak-
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tor im PtM-Prozess als Warmequelle dienen. Im Folgenden werden diese Wéarmequellen
anhand ihrer technischen Nutzbarkeit und ihrer Wirtschafltichkeit eingeordnet.

Der Wirmebedarf fiir die konkret betrachtete COs-Abscheideanlage der Glasindustrie
liegt bei rund 8.018 MWh/Jahr. Dafiir ist geséattigter Dampf bei einer Temperatur von
150 °C und einem Druck von 2 bar erforderlich, der durch den Reboiler-Wérmeitibertrager
mit einer Warmeleistung von 915 kW bereitgestellt wird.

Abwiarmenutzung Schmelzwanne und direkte Abgase

Aufgrund der Schmelztemperaturen von bis zu 1600 °C sowie eines Wirkungsgrades
von ca. 42 % von Oxyfuel-Schmelzwannen steht in der direkten Ofenumgebung ein ho-
hes Abwarmepotenzial zur Verfiigung. Die Nutzung dieses Wérmereservoirs ist jedoch
durch eine Reihe von Restriktionen eingeschrankt. So ist beispielsweise die Installati-
on von Wéarmetauschern in der Nahe der Ofenwand limitiert, da ein sténdiger Zugang
fir industrielle Wartungs- und Instandhaltungsarbeiten gewéhrleistet sein muss [78].
Die verbleibende Moglichkeit ist die Nutzung der erwarmten Umgebungsluft iiber der
Schmelzwanne. Das niedrige Temperaturniveau dieser Umgebungsluft (unter 100 °C) ist
jedoch ein Hindernis fiir die Erzeugung von Prozessdampf auf das fiir die CO5-Desorption
erforderliche Temperatur- und Druckniveau. Dennoch konnte dieses Wéarmereservoir als
Wiérmequelle fiir eine Hochtemperatur-Warmepumpe genutzt werden. Bei einer ange-
nommen Lufttemperatur von 70 °C unter dem Hallendach tiber der Schmelzwanne ist
ein AT von 80 °C durch die Warmepumpe zu heben. Dieses Ausgangstemperaturni-
veau wiirde die Arbeitszahl der Warmepumpe enorm verbessern. Die Auslegung dieser
Wirmepumpenanwendung liegt jedoch nicht im Fokus dieser Arbeit und kann in auf-
bauenden Untersuchungen bewertet werden.

Abwiarmenutzung Abgasnachbehandlung

In vielen Fillen sind die Abgase aus den Ofen noch auf einem zu hohen Temperatur-
niveau, um sie direkt an ein Filtersystem weiterzuleiten. Insbesondere die Textilien in
Gewebefiltersystemen sind empfindlich gegeniiber zu hohen Temperaturen. Deshalb wer-
den in vielen Rauchgasreinigungsanlagen Wérmetauscher eingebaut, um die Abgase auf
ein fiir die Filteranlagen geeignetes Niveau abzukiihlen. Die so zurtickgewonnene Warme
wird z. B. zur Beheizung von Biiro- und Verwaltungsgebauden an Glasindustrieanlagen
genutzt. In einigen Féllen ist jedoch auch eine Wiedererwéarmung der Abgase erforderlich,
um ausreichende Stromungsverhéltnisse fiir den Abtransport der Abgase durch Rohre
und Schornsteine zu gewéhrleisten [78, 136].
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Neben der Methanisierung ist die Abwarmenutzung aus der Rauchgasreinigung fiir den
Desorptionswéirmebedarf eine vielversprechende Option. Unter Berticksichtigung der in
Tabelle 5.5 dargestellten Eigenschaften betragt die thermische Leistung des untersuch-
ten Rauchgasmassenstroms nur etwa 850 kW bei einem AT von 247 °C. Dies reicht nicht
aus, um die erforderliche thermische Leistung des Reboilers von 915 kW bereitzustellen.
Um eine ausreichende Wérmeleistung fiir eine ausreichende Dampferzeugung zu gewéhr-
leisten, muss das Rauchgas auf ca. 130 °C abgekiihlt werden. Bei diesem AT von 340 °C
kann eine thermische Leistung von rund 1.171 kW genutzt werden. Die Abwérmeleistung

dieser Temperaturdifferenzen sind in Tabelle 6.8 dargestellt.

Tabelle 6.8: Abwérmeleistung im Abgas, basierend auf Abgasdaten in Tabelle 5.5

Bezugspunkt Leistung
kW

Rohgas -> Reingas bei AT = 247°C 850
Rohgas -> Reingas bei AT = 340°C 1.171

Nach Herstellerangaben und Berechnungen ist ein 5-Biindel-Glattrohr-Wéarmetauscher
ausreichend, um bei den geforderten Desorptionsbedingungen Dampf zu erzeugen. Als
Konstruktionsmaterial fiir diesen Wéarmetauscher eignet sich je nach Abgasbeschaffen-
heit herkdmmlicher Stahl oder, bei stark korrosiven Abgasen, rostfreier Stahl. Eine Kos-
tenschitzung fiir diese Materialoptionen liegt bei etwa 40.000 € fiir konventionellen Stahl
bzw. 90.000 € fir Edelstahl [136]. Geht man von einer Lebensdauer von 20 Jahren und
einem Zinssatz von 5 % aus, so ergeben sich spezifische Kosten von 0,0007 €/kWh ther-
misch fiir herkdmmlichen Stahl und 0,001 €/kWh thermisch fur Edelstahl. Die niedrigere
Austrittstemperatur der Rauchgase aus dem Filtersystem wiirde sich auch auf das CO»-
Abscheidesystem auswirken. Infolgedessen konnte die Kapazitit des Rauchgaskiihlers
reduziert werden, was wiederum zu geringeren Investitionskosten fithren wiirde. Aller-
dings wiirde dies auch die Stromungseigenschaften im Rauchgaskanal beeinflussen. Infol-
gedessen konnen bestehende Abgassysteme moglicherweise nicht mehr die erforderlichen
Durchflusskapazititen erreichen und missen moglicherweise neu geplant und ausgelegt

werden.

Abwarmenutzung Methanisierung

Bei thermochemischen Methanisierungsprozessen ist eine kontinuierliche Kiihlung der
Reaktoren erforderlich, um eine Degeneration der etablierten Katalysatormaterialien
zu verhindern. Andernfalls wiirde die Exothermie der dominierenden Reaktionen zur
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Versinterung der Katalysatorpartikel fithren. Kommerziell etablierte Rohrbiindelreakto-
ren fiir Methanisierungsprozesse werden in der Regel bei einem Temperaturniveau von
300 °C und einem Druck von 20 bar betrieben [60]. Um die Betriebsbedingungen in
diesen Reaktoren konstant zu halten, wird tiblicherweise eine Wasserkiithlung eingesetzt,
die Dampf mit einer Temperatur von ca. 260 °C und einem Druck von 45 bar erzeugt
[60]. Ein Sankey-Diagramm von Rohrbiindelreaktoren fiir die Methanisierung und deren
Kiihlverfahren ist in Abbildung 5.6 dargestellt.

Um den Wéarmebedarf der in Abschnitt 5.4 beschriebenen Schmelzwanne dauerhaft de-
cken zu koénnen, ist ein Methanisierungsreaktor mit einer thermischen Leistung von
7,6 MW erforderlich. Durch den Reaktorkiihlbedarf entsteht eine Abwérmeleistung von
insgesamt 1,22 MW, sowie Verluste von 0,22 MW. Durch die Kiihlsysteme kann Hoch-
druckdampf (HD) bei 45 bar und 260 °C, sowie Niederdruckdampf (ND) bei 30 bar und
240°C erzeugt werden [60]. Sowohl der HD, als auch der ND sind ausreichend, um den
Wiarmebedarf der Desorption zu decken. Alleine die HD-Leistung deckt bereits 120 % des
Bedarfs. Nach Herstellerinformationen kénnen 40 €/kW fiir die Investitionskosten der
Kiihlungsanlagen des Methanisierungsreaktors angenommen werden [60]. Somit ergeben
sich aus der insgesamt erforderlichen Kiihlleistung von 1,22 MW Investitionskosten von
rund 49.000 €. Ausgehend von einer Lebensdauer des Reaktors und des Kiihlsystems
von 20 Jahren, sowie einer Verzinsung von 5 % resultieren spezifische Warmekosten von
0,0004 €/kWh fir die Desorptionswarmeerzeugung aus Methansierungsabwéarme.

Tabelle 6.9: Abwéarmepotentiale des Methanisierungsreaktors bei einem SNG Heizwert von
6,08 MW. HD = Hochdruck, NP = Niederdruck.

Bezugspunkt Leistung
MW
HD Dampf 45 bar, 260 °C 1,09
ND Dampf 30 bar, 240 °C 0,12
Verluste Waérmeverluste 0,30

Gesamt nutzbar: 1,21

6.2.5 Kosten fiir die CO, Abscheidung

Um die Kosten der COg-Abscheidung aus den Abgasen der Glasindustrie berechnen zu
konnen, wird zunachst der EAC-Faktor der zu errichtenden Anlage errechnet. Bei einer
erwarteten Lebensdauer der Anlage von 20 Jahren, sowie einer angenommen Verzinsung
von 5 % des angelegten Kapitals ergibt sich ein EAC-Faktor von 0,0802. Daraus kann

eine jahrliche Abschreibungsrate von rund. 135.000 € abgeleitet werden. Hinzu kommen
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OPEX von rund 148.000 €/Jahr (Abschnitt 6.2.3). Neben den jahrlichen Kosten fiir
Abschreibung und OPEX der COs-Abscheideanlage, muss zusétzlich der Energiebedarf
des CO4 Verdichters beriicksichtigt werden, dessen Ermittlung im Folgenden beschrieben

wird.

Nach der in Abschnitt 5.8.1 beschriebenen Methodik wird eine Verdichterleistung von
73 kW benotigt, um den anfallenden CO, Massenstrom auf das erforderliche Druck-
niveau von 20 bar zu verdichten. Bei den angesetzten 8.688 Betriebsstunden in einem
Jahr resultiert diese Verdichterleistung in einem elektrischen Energiebedarf von rund
634 MWh. Um diese Berechnung zu validieren, wurden Herstellerinformationen fiir einen
COs-Verdichter nach den beschriebenen Anforderungen eingeholt [132]. Nach diesen Her-
stellerinformationen betragt die elektrische Nennleistung des ausgelegten Verdichters
55 kW. Die elektrische Arbeitsleistung bei eingeschwungenem Betrieb wird mit 41 kW
angegeben [132]. Bei den angesetzten 8688 Betriebsstunden resultiert daraus ein elektri-
scher Energiebedarf von rund 356 MWh. Stromkosten konnen in der Glasindustrie mit
0,12 €/kWh angenommen werden [26]. Somit summieren sich die Stromkosten fiir die
COs Verdichtung auf rund 43.000 €/Jahr, oder 4,95 €/t abgeschiedenem COs.

Die jéhrlichen Fixkosten, bestehend aus der Annuitat der CAPEX, den OPEX und den
Stromkosten fiir die COy Verdichtung summieren sich auf rund 326.000 €. Hinzu kom-
men Kosten fiir die Warmeerzeugung der CO45 Desorption, die je nach gewahlter Wérme-
quelle variieren. Die giinstigste und technisch am einfachsten umsetzbare Option ist die
Nutzung der Methanisierungsabwérme, da hier nicht in bestehende Prozesse der Abgas-
fiihrung oder -nachbehandlung eingegriffen werden muss. Die Abwarme des Methanisie-
rungsreaktors kann mit spezifischen Kosten von 0,04 €-ct./kWh, oder 0,37 €/t COg, sep.
veranschlagt werden. Die jahrlichen Gesamtkosten dieser Warmequelle belaufen sich auf
rund 3.200 €.

Reingasseitige Abgaswarmeiibertrager konnen entweder in konventionellem Stahl oder
rostfreiem Edelstahl ausgefiihrt werden. Aufgrund der Korrosivitéit der typischen Abgase
in der Glasindustrie empfiehlt sich in den meisten Anwendungsfillen die Ausfithrung in
Edelstahl. Dennoch kénnen Fortschritte in der Abgasreinigungstechnik, sowie hohere ge-
setzliche Grenzwerte fiir die Abgasreinheit zukiinftig die Anwendung von konventionellen
Stahlen ermoglichen. Aus Griinden der Vollstindigkeit werden beide Optionen fiir die
Abwéarmenutzung zur COy Desorption betrachtet. Bei Abgaswarmetibertragern aus kon-
ventionellem Stahl kénnen spezifische Kosten von 0,07 €-ct./kWh oder 0,65 €/t COg, sep.
veranschlagt werden. Die jahrlichen Gesamtkosten dieser Warmequelle belaufen sich auf
rund 6.200 €. Abgaswéarmetibertrager aus rostfreien Edelstdhlen fithren zu spezifischen
Kosten von 0,10 €-ct./kWh oder 0,93 €/t COg, .. Die jahrlichen Gesamtkosten dieser
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Wiérmequelle belaufen sich auf rund 8.900 €.

Tabelle 6.10: Kosten der CO2 Abscheidung bei verschiedenen Optionen fiir die Abwéirmenut-

zung. EAC = equivalent annual costs der CAPEX.

Spezifische Kosten Gesamt

€/Jahr
Annuitét a 195 €/(t CO4 -Jahr) 134.895
OPEX 148.111
Strombedarf fiir die COy Verdichtung 0,12 €/kWh 4,95 €/t COq 42.745
Fixkosten: 325.751

Kosten der Warmeerzeugung

Variante 1 0,0004 €/kWh 0,37 €/t COq 3.207
Methanisierungsreaktor Jahrliche Gesamtkosten: 328.958
Kosten der COy Abscheidung: 38,07 €/t COq
Variante 2.1 Abgaswirme 0,0007 €/kWh 0,65 €/t CO4 6.235
Konventioneller Stahl Jahrliche Gesamtkosten: 331.986
Kosten der COy Abscheidung: 38,42 €/t COq
Variante 2.2 Abgaswirme 0,0010 €/kWh 0,93 €/t CO4 8.908
Edelstahl Jahrliche Gesamtkosten: 334.659

Kosten der CO5 Abscheidung:

38,73 €/t CO,

Je nach gewahlter Abwéirmequelle schwanken die Kosten der COs Abscheidung somit
zwischen 38,07 - 38,73 €/t COq, sp.. In Literaturquellen werden CO, Abscheidekosten
von 25-135 €/t COq, &p. aus industriellen Abgasen genannt [74]. Diese Kostenangaben
umfassen jedoch auch andere CO, Abscheidetechnologien wie Auskondensation oder
Membranverfahren, die in der Glasindustrie nicht anwendbar sind. Vergleichbare Ab-
scheideverfahren mittels MEA-Absorption in der Zementindustrie werden bei geringen
Kostenszenarien fiir die Wéarmeerzeugung zur Desorption mit 65 €/t COs, s, angege-
ben [74]. Die dazu vergleichsweise geringen COy Abscheidekosten in der Glasindustrie
resultieren aus den vielfiltigen zur Verfiigung stehenden Abwérmepotentialen, die eine
glinstige Erzeugung des Desorptionswiarmebedarfs ermoglichen.

6.2.6 Zusammenfassung und Diskussion der Untersuchungen zur
CO,-Abscheidung

Die im Rahmen dieser Arbeit angestellten Betrachtungen von aminbasierten COy Ab-
sorptionsverfahren zur CO, Abscheidung aus den Abgasen der Glasindustrie zeigen, dass
derartige Verfahren fiir Kalknatronglaskompositionen eine technisch vielversprechende
Option darstellen. Der CO, Partialdruck von fiir diese Glasarten typischen Abgaszu-

110



Ergebnisse und Diskussion

sammensetzungen liegt auf dem selben Niveau wie bei vergleichbare Abgaszusammen-
setzungen in der Kraftwerkstechnik und ermoéglicht daher eine Adaption bestehender
Technologiekonzepte.

Die ausgelegte COy Absorptionsanlage fir das PtM-Verfahren in der Glasindustrie ist
aufgrund der vielfach geringeren anfallenden Abgasstrome bei absolutem Vergleich der
Anlagendimensionen wesentlich kleiner als vergleichbare Anlagen in der Kraftwerks-
technik (Beispiel: Absorberkolonne Kraftwerkstechnik: ca. 12.500 m?3, Absorberkolonne
Glasindustrie: ca. 40 m?). Dennoch bedingt der geringere COo-Anteil, sowie hohe Um-
gebungsluftanteile in den Abgasen der Glasindustrie einen spezifisch grofieren Absor-
ber, als fiir eine Anlage in der Kraftwerkstechnik erforderlich wére (Kraftwerkstechnik:
3,44 - 1073 m? /t abgeschiedenem CO,, Glasindustrie ca. 4,54 - 1073 m? /t abgeschie-
denem CO,). Das Verfahren ermoglicht dennoch eine mindestens 90 % Reduktion der
verbrennungs- und schmelzbedingten CO, Emissionen des untersuchten Glasschmelzver-
fahrens.

Aufgrund der geringeren absoluten Anlagendimensionen liegen die CAPEX fiir die CO,
Absorptionsanlage der Glasindustrie mit rund 1,63 Mio. € deutlich unter den ange-
gebenen rund 146,55 Mio. € fiir eine vergleichbare Anlage in der Kraftwerkstechnik.
Neben den geringeren Anlagendimensionen begiinstigen geringere Anforderungen an die
zu errichtenden Gebaude, sowie Synergieeffekte bei den Serviceeinrichtungen wie bereits

vorhandene Werkstatten und -einrichtungen in der Glasindustrie eine Reduktion der

CAPEX.

Die OPEX liegen mit rund 148.000 €/Jahr fur die Glasindustrieabscheideanlage ebenfalls
weit unter den angegebenen 21,62 Mio. €/Jahr fiir die verglichene Abscheideanlage in
der Kraftwerksanlage. Hierfiir sind ebenfalls die geringeren Anlagendimensionen, sowie
Synergieffekte bei der Personalbereitstellung ausschlaggebend.

Neben diesen begiinstigenden Effekten bei CAPEX und OPEX sind jedoch vor allem die
kostengiinstigen und energieeffizienten Optionen zur Abwarmenutzung fiir die Bereitstel-
lung der erforderlichen Desorptionswarme entscheidend fiir die geringen ermittelten CO,
Abscheidekosten von 38 - 39 €/t CO,. Diese Abscheidekosten verdeutlichen das vielver-
sprechende Potenzial fiir kostengiinstige und energieeffiziente Integrationsmoglichkeiten
der COy Abscheidung innerhalb des untersuchten PtM-Prozesses fiir die Glasindustrie.

Dennoch miissen verbleibende technische Aspekte vor einer Implementierung einer COs
Absorptionsanlage in der Glasindustrie berticksichtigt werden. Vor allem der hohe Os-
Gehalt im Abgas kann die oxidative Degeneration von MEA erheblich verstéirken. In der
Kraftwerkstechnik sind Rest-O,-Gehalte von 3,8 Vol.-% tiblich, wahrend diese bei der be-
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trachteten Glasindustrieanlage bei 20,5 Vol.-% liegen. Eine verstiarkte MEA-Degeneration
filhrt zum einen zu Verunreinigungen durch MEA-Riickstdnde im COs-Produktstrom,
sowie zum anderen zu erhohten Kosten fiir die laufende Erneuerung des MEA. Diesen
Einschrénkungen kann durch einen Wechsel des MEA-basierten Absoprtionsmittels be-
gegnet werden. Gerade ein Austausch des priméren Amins MEA durch sekundére oder
tertidare Amine wie beispielsweise Methyl-diethanolamin (MDEA) oder Gemische wie
Methyl-diethanolamin Piperazin (MDEA-PZ) bietet sich hierfiir an. Diese weisen nicht
nur héhere Bestandigkeit gegentiber thermischer oder chemischer Degradation auf, son-
dern ermoglichen zugleich auch eine hohere COs-Beladung der Waschmittellosung bei
einem gleichzeitig verringertem Desorptionswarmebedarf. Dieser liegt beispielsweise fiir
MDEA-PZ bei nur 2,6 GJ/t CO,, wihrend der von MEA bei 3,4 GJ/t CO, liegt [137,
138]. Somit konnte ein Wechsel des Absorptionsmittels nicht nur die chemische Bestan-
digkeit verbessern, sondern auch den Energiebedarf und damit die CO4-Abscheidekosten

weiter senken.

Der Energiebedarf der Desorption, sowie des gesamten Absorptionsverfahrens konnte
zudem durch weitere Prozessverbesserungen optimiert werden. In der Literatur werden
verbesserte Konstruktionen fiir Lean-/Rich-Warmeiibertrager, die Riickverdichtung von
Prozessdampf zur Desorption, sowie Split-Stream Verfahren als weitere Optimierungs-
optionen beschrieben [133, 134]. Weitere Verbesserungen der Verfahrenstechnik konnen
zudem durch eine Erhohung der Absorptionsmittelkonzentration im Waschmittel er-
reicht werden. Bei der in dieser Arbeit diskutierten Anlage wurde von 30 Gew.-% MEA
in wassriger Losung ausgegangen, da dieses Gemisch als Standardwaschmittel in eta-
blierten Anlagen eingesetzt wird. In [118] wird eine Erhéhung der MEA-Konzentration
auf 40 Gew.-% als Optimierungsoption vorgeschlagen, um zum einen die Abscheide-
rate und die CO,-Beladungskapazitat des Waschmittels zu erhdhen, aber auch durch
reduzierte Gas- und Fliissigkeitstrome in der Anlage von verringerten Pumpen- und Lei-
tungskapazitdten zu profitieren. Ob diese Erhéhung der Absorptionsmittelkonzentration
auch bei einem Austausch des MEA durch MDEA oder MDEA-PZ sinnvoll ist, muss in
aufbauenden Arbeiten gepriift werden.

Die verbleibenden technischen Herausforderungen bieten somit die Moglichkeit, Anla-
gendimensionen und Investitionskosten sowie den Material und Energiebedarf von CO,
Abscheideanlagen in der Glasindustrie weiter zu verringern. Dadurch entstehen zugleich
vielversprechende Optionen die spezifischen Gesamtkosten von 38 - 39 €/t CO, weiter

zu senken.
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6.3 Technische und wirtschaftliche Bewertung des PtM Verfahrens

Die techno-okonomische Analyse fiir das in Abschnitt 4.3 beschriebene PtM Verfah-
ren fir Oxyfuel-Glasschmelzprozesse wurde aufbauend auf der selben Fallstudie wie das
PtH,-Verfahren untersucht. Daher werden die Ergebnisse der angestellten Untersuchun-
gen im Folgenden nach der selben Methodik dargestellt. Dabei wird zunachst auf die
Verédnderungen des spezifischen Energiebedarfs, sowie anschliefend auf die daraus re-
sultierenden Verédnderungen der CO,-Emissionen eingegangen. Abschlieend wird eine

okonomische Bewertung vorgenommen.

Fir das PtM Verfahren wurden keine Untersuchungen zu Einflissen auf Verbrennungs-
eigenschaften angestellt. Wenn die nach der Methanisierung vorliegende SNG Zusam-
mensetzung den Anforderungen an Gasqualititen nach DVGW Arbeitsblatt G 260 -
Gasbeschaffenheit [62] entspricht (siche Abschnitt 3.5.3), so ist zundchst von einer ver-
gleichbaren Brennstoffqualitidt wie bei bisher etablierten Verbrennungsprozessen aus-
zugehen. Dariiber hinaus gehende Einflisse wie beispielsweise verringerte Anteile an
hoherkettigen Kohlenwasserstoffen bediirfen detaillierter Untersuchungen mit Methoden
der Fluiddynamik und kénnen Gegenstand weiterfithrender wissenschaftlicher Arbeiten

sein.

6.3.1 Veranderung des spezifischen Energiebedarfs

Im Ausgangszenario wurde ein spezifischer Energiebedarf des Oxyfuel-Schmelzverfahrens
von insgesamt 1.425 kWh/t Glas berechnet (vergleiche Abschnitt 6.1.3). Darin ent-
halten ist der Energiebedarf der Os-Erzeugung durch Luftzerlegungsanlagen (ASU)
mit 115 kWh/t Glas, der Energiebedarf fiir die elektrische Zusatzheizung (EZH) der
Schmelzwanne mit 118 kWh/t Glas, sowie der durch Erdgasverbrennung gedeckte An-
teil von 1.192 kWh/t Glas (siehe Abbildung 6.8. links).

Die Integration des PtM-Verfahrens, mit den wesentlichen Prozessschritten Elektrolyse
und Methanisierung erhohen bedingt durch deren Energiebilanz und Wirkungsgrade den
spezifischen Endenergiebedarf des Glasschmelzverfahrens. Gleichzeitig entsteht durch die
Os-Erzeugung der Elektrolyse ein Synergieeffekt, der den Energiebedarf fiir die bisherige
Oq-Erzeugung aus ASU eliminiert. Verbleibender Os-Bedarf, der durch die iiberstéchio-
metrische Verbrennung bei A-Werten von 1,02 - 1,08 entsteht, macht den Betrieb ei-
ner ASU-Anlage wirtschaftlich uninteressant und kann durch etablierte O,-Lieferketten

kompensiert werden.

Insgesamt erhoht sich somit der spezifische Energiebedarf des Oxyfuel-Schmelzverfahrens
nach der Integration der PtM-Prozesskette auf 2.034 kWh/t Glas. Dieser rund 43 %
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Abbildung 6.8: Berechnete Verdnderung des spezifischen Energiebedarfs der Glasschmelze
durch die Integration eines PtM-Verfahrens in die Glasindustrie. Wichtige
EinflussgroBen sind die Methanisierung und die Elektrolyse. [139]

Anstieg entfallt mit 426 kWh/t Glas auf den Energiebedarf der Elektrolyse und mit
298 kWh/t Glas auf die Methanisierung (siche Abbildung 6.8, rechts).

Diese Steigerung des Energiebedarfs, sowie der Umstieg von der fossilen Priméarenergie-
quelle Erdgas zu elektrischem Strom fithrt zu einem insgesamt deutlich erhohten elek-
trischen Energiebedarf fir Glas-OEM, der bei der Wirtschaftlichkeitsberechnung des
PtM-Verfahrens entsprechend berticksichtigt werden muss.

6.3.2 Einfluss auf spezifische CO,-Emissionen

Fir das konventionelle Oxyfuel-Glaschmelzverfahren wurden hier insgesamt spezifische
COq-Emissionen von 418 kg COs-eq./t Glas ermittelt. Davon sind 80 kg COs-eq./t Glas
auf Emissionen zuriickzufithren, die durch Carbonatreaktionen wahrend der Gemenge-
schmelze entstehen. Weitere 50 kg COs-eq./t Glas entstehen durch den Strombezug fiir
die EZH aus dem deutschen Energiemix, der mit spezifischen Emissionen von derzeitigen
0,427 kg COq-eq./kWh angenommen wurde [127]. Da der Energiebedarf der ASU eben-
falls durch Strom aus diesem Energiemix gedeckt wird, tragt dieser Verfahrensschritt mit
weiteren 49 kg COs-eq./t Glas zum Gesamtbedarf bei. Der grofite Anteil der Emission
ensteht durch die Verbrennung von fossilem Erdgas mit rund 239 kg COg-eq./t Glas.
Die spezifischen Emissionen des konventionellen Oxyfuel-Glaschmelzverfahrens sind in
Abbildung 6.9, links, dargestellt.
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Abbildung 6.9: Berechnete spezifische CO2-Emissionen der Glasschmelze durch die Integra-
tion eines PtM-Verfahrens. Eine deutliche Reduktion der COs-Emissionen
ist nur erreichbar, wenn Energie aus erneuerbaren Quellen genutzt wird. Bei
konventionellem Energiemix (0,427 kg COgz-eq./kWh) verdoppeln sich die
COs-Emissionen.

Das entwickelte PtM-Verfahren fiir die Glasindustrie sieht vor, dass der Energiebe-
darf der Prozessschritte Elektrolyse und Methanisierung durch erneuerbare Energie-
quellen, die im Rahmen einer Fallstudie angenommen wurden, gedeckt wird (sieh Ab-
schnitt 6.3.3). Dieser Strommix kann mit spezifischen Emissionen von 0,019 kg COs-
eq./kWh angenommen werden [26]. Aufgrund des dadurch deutlich erhohten Anteils
an erneuerbaren Energiequellen im Verfahren verbleiben spezifische Emissionen von
36 kg COq-eq./t Glas fir Elektrolyse und Methanisierung. Die Energieversorgung der
EZH wird weiterhin durch den konventionellen Energiemix aus dem deutschen Strom-
mix mit 0,427 kg COq-eq./kWh gedeckt. Dadurch verbleiben spezifische Emissionen von
50 kg COq-eq./t Glas fiir die EZH. Durch die Reduktion der COs-Emissionen aufgrund
der COg-Absorptionsanlage mit einem Abscheidegrad von 90 % werden auch die CO,-
Emissionen aufgrund der Gemengereaktionen deutlich reduziert. Fiir diese Emissions-
quelle verbleiben nach der Integration des PtM-Verfahrens noch 1 kg COs-eq./t Glas.
Insgesamt belaufen sich die spezifischen Emissionen bei einer erneuerbaren Energiever-
sorgung des PtM-Verfahrens auf 91 kg COs-eq./t Glas. Dies entspricht einer Reduktion
der spezifischen Emissionen um 78 % im Vergleich zum konventionellem Verfahren.

Neben einer rein erneuerbaren Energieversorgung des PtM-Verfahrens ist eine Deckung
des daftir erforderlichen Energiebedarfs aus dem deutschen Stromnetz denkbar. Dieser
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Ansatz kann aus wirtschaftlichen Griinden sinnvoll sein, wenn das PtM-Verfahren nur in
Phasen giinstiger Stromkosten an den Day-Ahead oder Intraday Mérkten betrieben wird
(siche Abschnitt 6.3.3). Aus 6kologischen Gesichtspunkten hétte dies zur Folge, dass die
Emissionen der Energieversorgung fiir das PtM-Verfahren ebenfalls mit den oben bereits
genannten 0,427 kg COs-eq./kWh veranschlagt werden miissen. Dadurch erhéhen sich
die spezifischen Emissionen fiir die Energieversorgung von Elektrolyse und Methansie-
rung auf 818 kg COs-eq./t Glas. Insgesamt entstehen dann spezifische Emissionen von
872 kg COz-eq./t Glas fiir den Gesamtprozess. Dies wiirde eine Erhohung der Emissionen
um mehr als das Doppelte (+108 %) im Vergleich zum konventionellen Schmelzverfah-
ren bedeuten. Aus 6kologischen Gesichtspunkten ist die Deckung des Energiebedarfs des
PtM-Prozess durch Netzbezug von Strom daher gegenwértig noch nicht zielfithrend. Erst
ein hoherer Anteil an erneuerbarer Energieerzeugung im Strommix, der in reduzierten
spezifischen Emissionen von < 0,190 kg COs-eq./kWh resultieren wiirde, wiirde eine

okologische Verbesserung gegeniiber dem konventionellen Schmelzverfahren bedeuten.

6.3.3 Wirtschaftlichkeit: Grundlagen und Annahmen

Die Wirtschaftlichkeit der Integration von PtM-Verfahren in der Glasindustrie wird am
Beispiel von zwei Szenarien betrachtet. Im ersten werden nur erneuerbare Energiequellen
fir die Stromversorgung von Elektrolyse und Methanisierung verwendet. Dieses Szena-
rio wird analog zur bereits in Abschnitt 6.1.5 beschriebenen Fallstudie fiir den Standort
Steinberg am Wald in Bayern untersucht. Technische Parameter wie die erforderliche
Elektrolyseleistung und Wasserstoffspeicherkapazitiaten werden in diesem Szenario eben-
falls durch die bereits beschriebenen Optimierungsmodelle bestimmt (Abschnitt 5.9).

Im zweiten Szenario wird angenommen, dass die Stromversorgung des PtM-Verfahrens
mittels des gegenwartigen deutschen Strommix aus dem konventionellem Energienetz
stattfindet. Trotz der Einschrankungen dieses Szenarios hinsichtlich ¢kologischer Ge-
sichtspunkte (siche Abschnitt 6.3.2), konnen wirtschaftliche Griinde fir eine schnellere
Umsetzung dieser Betriebsstrategie bei Glas-OEMs sprechen.

Stromgestehung aus erneuerbaren Energien

Entscheidend fiir die Wirtschaftlichkeit des PtM Verfahrens in der Glasindustrie sind
die Stromkosten zur Deckung des Energiebedarfs der Elektrolyse. Dieser Strom kann
entweder durch regenerative Quellen wie WKA und PV erzeugt werden, oder aus dem
Energienetz durch den jeweils vorherrschenden Strommix aus konventioneller fossiler

Erzeugung und erneuerbaren Energiequellen bezogen werden. In beiden Fallen sind die
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spezifischen Kosten in €/kWh entscheidender Faktor.

In Abschnitt 6.1.5 konnte gezeigt werden, dass die bestehenden erneuerbaren Energie-
quellen der gewéhlten Fallstudie nicht ausreichend sind, um den Energiebedarf der Elek-
trolyse bei 100 Vol.-% Hj als Brennstoff zu decken. Schon bei 25 Vol.-% Hy im Brenn-
stoffgemisch wurden 53 % der wahrend eines TRYs erzeugten Energie dieser Anlagen
genutzt (siehe Tabelle 6.2). Daher wurde ein Repowering-Szenario fiir die bestehenden
Windkraftanlagen und Freiflichen-Photovoltaikanlagen des untersuchten Energieparks
Hirschberg entwickelt. In diesem Szenario werden die beiden bestehenden AN-Bonus 600
Windkraftanlagen, sowie die AN Bonus 1000 Anlage durch 14 Siemens SWT-4.0-130
Anlagen mit einer Nabenhohe von jeweils 90 m ersetzt. Die jeweils 4.000 kW Nenn-
leistung dieser Anlagen summieren sich somit auf eine installierte Windkraftanlagen-
leistung von 46 MW. Zugleich wurde eine Erweiterung der bestehenden Freiflachen-
Photovoltaikanlagen von bisher 3.500 kW auf 14 MW angenommen. Insgesamt steht
somit eine Nennleistung aus erneuerbaren Energiequellen von 66 MW nach dem Re-
Powering Szenario zur Verfiigung.

Die Modellierung nach der in Abschnitt 5.2 beschriebenen Methodik resultiert in dem
in Abbildung 6.10 dargestelltem Erzeugungsprofil des Repowering-Szenarios. Insgesamt
werden durch die erweiterten regenerativen Energiequellen ca. 133 GWh wahrend ei-
nes TRYs an elektrischer Energie produziert. Da keine Investitions- und Betriebskosten
fir das Re-Powering Szenario der erneuerbaren Energiequellen verfiighar sind, wurden
Stromgestehungskosten aus [129] iibernommen. Hier werden fir die Stromgestehungs-
kosten aus Freiflichenphotovoltaikanlagen 0,03 - 0,11 €/kWh und fiir Windkraftanlagen
0,04 - 0,08 €/kWh angegeben. Fiir die Untersuchungen dieser Arbeit wurden 0,06 €/k-
Wh sowohl fiir die Stromgestehungskosten von Freiflichenphotovoltaikanlagen, als auch

fiir Windkraftanlagen gewéhlt.

Vermiedene Kosten

Den Kosten fiir Anlagen, Strom und Betriebsstoffe fiir das PtM-Verfahren stehen Ein-
sparungen durch vermiedene Einkaufskosten fiir Erdgas, Sauerstoff und gegebenenfalls
Emissionszertifikate gegeniiber. Die im Rahmen dieser Arbeit untersuchte Oxyfuel-Sch-

melzwanne weist einen Erdgasbedarf von rund 4,2 Mio. Nm?/Jahr, einen Sauerstoffbe-
darf von rund 9,3 Mio. Nm?/Jahr und COy-Emissionen von 8.407 t COs-eq./Jahr auf.

Die Kosten von Erdgas unterlagen wahrend des Untersuchungszeitraums (2022) der vor-
liegenden Arbeit aufgrund politisch weitreichender Ereignisse, sowohl weltweit als auch
in Europa, starken Schwankungen. Wéhrend vor der COVID19-Pandemie Erdgaspreise
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Abbildung 6.10: Erzeugungsleistung von erweiterten Windkraft- und Photovoltaikanlagen
wahrend eines Testreferenzjahres am Standort der PtM-Fallstudie (Stein-
berg am Wald, Bayern, Deutschland. Lénge: 50.404387° Breite: 11.332333°
WGS84).[26]

Tabelle 6.11: Parameter fiir Einsparungen durch die Integration eines PtM-Verfahrens in
Oxyfuel-Glasschmelzverfahren. NG 2018 und NG 2022 beziehen sich auf Erd-
gaskosten im Jahr 2018 und 2022.

Menge Spezifische Gesamt-
Kosten kosten
NG 2018 4.203.455 Nm?® 0,36 €/Nm? 1.513.244 €
NG 2022 4.203.455 Nm? 2,20 €/Nm? 9.247.601 €
Sauerstoff 9.300.677 Nm* 0,125 €/Nm? 1.162.585 €

COz-Emissionen  8.407 t CO2-eq. 82,00 €/t COgz-eq. 689.367 €

von 0,36 €/Nm? marktiiblich waren, so lagen diese im August 2022 bei 2,20 €/Nm?.
Neben der COVID19-Pandemie wurden die Preise vor allem durch Lieferengpésse durch
den Russland-Ukraine Konflikt befeuert. Aufgrund der Unsicherheiten, die mit derar-
tigen Ereignissen verbunden sind, wurde ein Erdgas-Einkaufsszenario 2022 (NG 2022)
mit 2,20 €/Nm? und ein Erdgas-Einkaufsszenario 2018 (NG 2018) mit 0,36 €/Nm? defi-
niert. Wie aus Tabelle 6.11 hervorgeht, betragen die Erdgaskosten im NG 2018 Szenario
rund 1,5 Mio. € und im NG 2022 Szenario rund 9,2 Mio. €. Damit liegen zwischen
NG 2018 und NG 2022 sechsfach hohere Kosten fiir die Beschaffung von Erdgas fiir
Glas-OEM. Diese Kostenentwicklungen verdeutlichen die Ausmafle der in Europa ent-
standenen Energiekrise durch jiingste politische Ereignisse.

Die Kosten fiir Sauerstoff wurden bei den Untersuchungen zum PtHs-Verfahren in der
Glasindustrie mit 0,10 €/Nm?® angenommen [26]. Fir die Wirtschaftlichkeitsberechnun-
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Abbildung 6.11: Kosten fiir CO2-Emissionszertifikate Juni - August 2022 [140].

gen des PtM-Verfahrens wurden diese Kosten um 0,025 €/Nm? auf 0,125 €/Nm? erhoht,
um auch hier gestiegene Energiekosten zu berticksichtigen. Damit wurden fiir die in die-

sem Rahmen untersuchte Oxyfuel-Schmelzwanne, Kosten von rund 1,16 Mio. € berechnet
(siche Tabelle 6.11).

Bislang entstanden fiir Glas-OEMs keine direkten Kosten im Rahmen des Européischen
Emissionshandels, da dieser Industriesektor als Carbon-Leakage gefahrdete Branche ein-
geordnet wurde. Dennoch miissen entstandene Emissionen im Rahmen des Emissions-
handelssystems EU-ETS von Glas-OEMs berichtet werden. Die jeweiligen Emissions-
zertifikate werden den Unternehmen dann kostenlos zugeteilt. Mit der 4. Handelsperi-
ode des EU-ETS wurde diese Menge an kostenlosen Zertifikaten jedoch bereits deut-
lich reduziert. Fir die ndchsten Handelsperioden ist eine weitere Reduktion dieser frei
verfiigbaren Zertifikate vorgesehen, was zu einer entsprechenden Erhéhung der Han-
delspreise gefiihrt hat. In dieser Arbeit wird daher angenommen, das zukiinftig reale
Kosten fiir Glas-OEMs entstehen. Diese wurden aufgrund der Handelspreise von COsq-
Emissionszertifikaten, sogenannten European Union Allowances (EUA) im Juli und Au-
gust 2022 mit 82,00 €/t COy-eq. angenommen (siche Abbildung 6.11). Dadurch ent-
stehen Gesamtkosten von rund 690.000 €/Jahr, die durch die Integration eines PtM-
Verfahrens vermieden werden konnen. Verglichen mit den Gesamtkosten fiir Erdgas und
Sauerstoff von rund 2,66 Mio. € (NG 2018), bezichungsweise 10,7 Mio. € (NG 2022) sind

diese Kosten fiir CO,-Emissionszertifikate somit vergleichsweise gering.
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Betriebs- und Investitionskosten des PtM Verfahrens

Die thermische Brennerleistung der im vorliegenden Fall untersuchten Oxyfuel-Schmelz-
wanne liegt bei 4.965 kW. Folglich ist ein Methanisierungsreaktor mit 5 MW, bezogen
auf den Heizwert des produzierten SNG ausreichend, um die Schmelzwanne zu versor-
gen. In [141] werden spezifische Investitonskosten (CAPEX) von 580 €/kW thermisch fiir
thermokatalytische Methanisierungsreaktoren angegeben. Somit werden die Investitions-
kosten fiir den Methansierungsreaktor im entwickelten PtM-Verfahren mit 2,90 Mio. €
veranschlagt. Da die Methanisierung auf konstante Eduktgas-Versorgung angewiesen ist,
muss das dynamische Verhalten der erneuerbaren Energiequellen durch einen Hy-speicher
kompensiert werden. Die Methanisierungsleistung ist damit in beiden Wirtschaftlich-
keitsszenarien konstant und kann folglich mit identischen Investitionskosten angesetzt
werden. Die Optimierungsmodelle errechneten fiir die in Abbildung 6.10 gezeigten Er-
zeugungsprofile der erneuerbaren Energiequellen eine wirtschaftlich optimale Elektro-
lyseleistung von 13,6 MW und eine erforderliche Ho-Speicherkapazitdt von 809 MWh.
Randbedingungen fir diese Optimierung waren die in Abschnitt 6.3.3 beschriebenen
Stromgestehungskosten von 0,06 €/kWh dieser erneuerbaren Energiequellen, sowie spe-
zifische Investitionskosten von 900 €/kW fur die Elektrolyse, sowie 11,00 €/kWh fiir
Hs-Speicherkapazitdten. Daraus resultieren Investitionskosten von 12,25 Mio. € fiir die
Elektrolyse, sowie 8,90 Mio. € fiir die erforderliche Ho-Speicherkapazitéit im Szenario mit

erneuerbarer Energieversorgung.

Wird fir die Energieversorgung des PtM-Verfahrens konventioneller Strom aus dem
Netz bezogen, so wird in der vorliegenden Arbeit eine konstante Betriebsweise fiir die
Elektrolyse angenommen. Die erforderliche Elektrolyseleistung muss eine konstante Hs-
Versorgung der Methanisierung sicherstellen. Aufgrund der konstanten Hy-Produktion
aus dieser Betriebsstrategie der Elektrolyse ist kein Hs-Speicher fiir das Netzszenario
erforderlich. Mit Hilfe der entwickelten Simulationsmodelle wurde die somit erforderli-
che Elektrolyseleistung zu 8,9 MW bestimmt. Daraus resultieren Investitionskosten von
8,48 Mio. € fiir die Elektrolyse im Netzszenario.

Die Leistungsdaten und Investitionskosten fiir die Verfahrenskomponenten des PtM-
Verfahrens fiir die untersuchten Energieversorgungsszenarien sind in Tabelle 6.12 darge-
stellt.

6.3.4 Wirtschaftlichkeit erneuerbare Energieversorgung

Im Folgenden wird die Wirtschaftlichkeit bei einer erneuerbaren Energieversorgung des
PtM-Verfahrens fiir die Glasindustrie betrachtet. Die Investitionskosten (CAPEX) der
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Tabelle 6.12: Berechnete Investitionskosten und technische Daten fiir verfahrenstechnische
Komponenten der jeweils betrachteten Energieversorgungsszenarien

Szenario Erneuerbare Netzversorgung
Erforderlich Kosten Leistung  Kosten
Methanisierung 5,00 MW 2,90 Mio. € 5,00 MW 2,90 Mio. €
Hs-Speicher 809 MWh 8,90 Mio. €  nicht Erf. -
Elektrolyse 13,60 MW 12,25 Mio. € 8,90 MW 8,48 Mio. €
Gesamtkosten: 24,00 Mio. € 11,38 Mio. €

verfahrenstechnischen Komponenten fiir den PtM-Prozess werden zunachst durch die
in Abschnitt 5.8 beschriebenen Methodiken in jahrliche Abschreibungskosten umge-
legt. Demnach resultieren die gesamten CAPEX von rund 24,0 Mio. € in jéhrlichen
Abschreibungen von ca. 1,9 Mio.€/Jahr. Die Betriebskosten der jeweiligen Verfahrens-
komponenten wurden aus [141] mit 3 % der CAPEX pro Jahr iibernommen. Dies
entspricht Betriebskosten von 720.000 €/Jahr fir den gesamten PtM-Prozess. Davon
entfallen 368.000 €/Jahr auf die Elektrolyse, 267.000 €/Jahr auf den Hy-Speicher und
87.000 €/Jahr auf die Methanisierung (siehe Tabelle 6.13). In Summe entstehen jahrliche
Kosten von rund 2,65 Mio.€/Jahr alleine durch Abschreibung und Betriebskosten.

Hinzu kommen weitere Ausgaben fiir Betriebsmittel. Diese setzen sich im Wesentlichen
aus dem Strom- und Wasserbedarf der Elektrolyse, sowie den Kosten fiir das abgeschie-
dene CO, zur Methanisierung zusammen. Der Strombedarf der Elektrolyse konnte mit
Hilfe der Simulationsmodelle in einem TRY zu 78 GWh berechnet werden. Bei den oben
beschriebenen spezifischen Kosten von 0,06 €/kWh resultiert dies in jahrlichen Kosten
von rund 4,7 Mio. €. Der Wasserbedarf betrégt ca. 14.200 m?. Bei einem angenomme-
nen Wasserpreis von 0,50 €/m?, nach [26], resultiert dies in jahrlichen Kosten von rund
7.000 €. Fiir die Methanisierung wird eine CO9-Menge von 8.662 t/Jahr benotigt. Nach
den in Abschnitt 6.2 ermittelten Abscheidekosten von 38,07 €/t COq in Verbindung mit
Abwarmenutzung des Methanisierungsreaktors resultiert dies in rund 330.000 €/Jahr.
Insgesamt summieren sich die Kosten fiir Betriebsmittel somit auf rund 5,0 Mio. €/Jahr
(siche Tabelle 6.13).

Mit Hilfe der entwickelten Simulationsmodelle kann berechnet werden, dass im Szenario
erneuerbare Energieversorgung wahrend eines TRYs rund 1.500 t, oder 17,6 Mio. Nm?
Wasserstoff durch die Elektrolyse produziert werden. Werden die jahrlichen Abschrei-
bungskosten und OPEX der Elektrolyse umgelegt, so resultiert dies in Hs-Gestehungs-
kosten von 4,44 €/kg. Aus dieser Hy-Menge werden mit 8.622 t CO, rund 3.151 t SNG

121



Ergebnisse und Diskussion

Tabelle 6.13: Berechnete Gesamtkostenstruktur des PtM Verfahrens bei erneuerbarer Ener-

gieversorgung
Position CAPEX OPEX Summe
Gesamtkosten Annuitat

€ €/Jahr €/Jahr €/Jahr
Elektrolyse 12.251.000 367.527 368.000
Hs-Speicher 8.900.000 714.186 267.000
Methanisierung 2.900.000 232.704 87.000
Summe: 1.929.935 721.538  2.651.473
Betriebsmittel Bedarf Spezifische Gesamtkosten

Kosten €/Jahr

Strom 78 GWh 0,06 €/kWh 4.695.840
Wasser 14.167 m3 0,50 €/m? 7.084
CO9 8.662 t 38,07 €/t CO, 329.762
Summe: 5.032.686  7.684.159
Vermiedene Ausgaben Erdgas Sauerstoff COq-Zertifikate
NG 2018 1.513.244 € 1.162.585 € 689.367 €  3.365.195
NG 2022 9.247.601 € 1.162.585 € 689.367 € 11.099.552

oder 4,40 Mio Nm?® SNG synthetisiert. Dies resultiert in SNG Gestehungskosten von
1,75 €/Nm3. Diese spezifischen Gestehungskosten liegen unter den Einkaufskosten von
2,20 €/Nm? fiir das Erdgaskostenszenario NG 2022 und tiber den 0,36 €/Nm? des Kos-
tenszenarios NG 2018.

Summiert stehen somit jahrliche Ausgaben fiir CAPEX und OPEX von rund 7,68 Mio. €
Einsparpotentialen von rund 3,36 Mio. € (NG 2018), beziehungsweise 11,10 Mio. €
(NG 2022) gegenitiber. Dies verdeutlicht, das die Integration von PtM-Verfahren in die
Glasindustrie aufgrund der wirtschaftlichen Randbedingungen noch vor wenigen Jahren
keine Rentabilitat aufgewiesen hatten. Aktuelle Energiepreise hingegen ermoglichen ein

Einsparpotential von rund 3,42 Mio. €/Jahr.
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6.3.5 Wirtschaftlichkeit Energieversorgung konventioneller Strommix

Die strategische elektrische Energiebeschaffung ist bei Glas-OEM in der Regel ein Mix
aus langfristigen Stromliefervertragen auf den Future-Strommaérkten, kurzfristigen Spot-
Markt Beschaffungen und gegebenenfalls ergdanzenden Liefervertragen aus erneuerbaren
Energiequellen (PPA). Die physikalischen Lieferungen der eingekauften Strommengen
erfolgen unabhéngig von den jeweiligen Mérkten iiber das konventionelle Stromnetz.

Das in Abschnitt 6.3.4 beschriebene Szenario ausschliefllich erneuerbarer Energieversor-
gung aus Energiequellen in der unmittelbaren Umgebung kann aus politischen Griinden
schwer umsetzbar sein. Somit verbleibt der stromnetzgebundene Betrieb eines PtM-
Verfahrens fiir Glas-OEM als Option. Trotz der hohen CO,-Emissionen, die der netzge-
bundene Betrieb des PtM-Prozesses verursacht, kann diese Betriebsart fiir einen Glas-
OEM wirtschaftlich attraktiv sein. Ein daraus folgender kontinuierlicher Betrieb von
Elektrolyse und Methanisierung reduziert die erforderliche Elektrolyseleistung und damit
verbundene Investitionskosten, und macht gleichzeitig einen Hy-Speicher obsolet. Wie
aus Tabelle 6.12 hervorgeht, reduzieren sich damit die Investitionskosten um mehr als die
Halfte der Kosten des Szenarios mit erneuerbarer Energieversorgung, auf 11,4 Mio. €.
Die vermiedenen Investitionen fiir die Ho-Speicherung und die reduzierte Elektrolyse-
leistung fithren gleichzeitig zu reduzierten Abschreibungs- und Betriebskosten, wie aus
Tabelle 6.14 hervorgeht.

Tabelle 6.14: Berechnete Gesamtkostenstruktur des PtM Verfahrens bei erneuerbarer Ener-

gieversorgung
Position CAPEX OPEX Summe
Gesamtkosten Annuitét

€ €/Jahr €/Jahr €/Jahr
Elektrolyse 8.035.714 644.807 241.071
Methanisierung 2.900.000 232.704 87.000
Summe: 877.510 328.071 1.205.581
Betriebsmittel Bedarf Spezifische Gesamtkosten

Kosten €/Jahr

Strom 78 GWh var. var.
Wasser 14.167 m? 0,50 €/m? 7.084
COq 8.662 t 38,07 €/t COq 329.762

Die Abschreibungskosten betragen im Netzbetrieb-Szenario rund 900.000 €/Jahr und
die Betriebskosten weitere rund 300.000 €/Jahr. Daraus ergeben sich jéhrliche Fixkos-

ten von ca. 1,2 Mio. €/Jahr. Um die Oxyfuel-Schmelzwanne kontinuierlich und voll-

123



Ergebnisse und Diskussion

standig aus dem PtM-Verfahren mit SNG und Sauerstoff versorgen zu kénnen, muss die
selbe Hy /Oy- und SNG-Menge wie im in Abschnitt 6.3.4 beschriebenen Szenario der er-
neuerbaren Energieversorgung erzeugt werden. Aus der verringerten Elektroleseleistung,
sowie der kontinuierlichen Betriebsweise folgen geringfligic weniger Verluste durch das
Teillastverhalten der Elektrolyse. Dies reduziert den Strombedarf der Elektrolyse um
ca 50.000 kWh/Jahr im Vergleich zum Bedarf in Tabelle 6.13. Der Bedarf an Wasser
und COs bleibt aufgrund des Gesetzes der Massenerhaltung unverédndert. Vermiedene
Ausgaben fiir Erdgas, Sauerstoff und CO,-Zertifikate sind ebenfalls redundant zu den
Angaben in Tabelle 6.13.

Aufgrund des Einkaufs von Strom Handelsmérkten ist der spezifische Strompreis im
vorliegenden Szenario jedoch variabel. In Abbildung 6.12 sind die spezifischen SNG-
Gestehungskosten als Funktion des Stromeinkaufspreises dargestellt.
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Abbildung 6.12: Einfluss der Stromkosten auf die SNG-Gestehungskosten bei Strombezug
aus dem Netz mit Berilicksichtigung von vermiedenen Ausgaben fiir
O2-Erzeugung und COs-Emissionszertifikate. Bei Strombezugskosten von
< 0,126 €/kWh ist SNG aus PtM-Verfahren giinstiger als gegenwértig Erd-
gaskosten von 2,20 €/m? oder 0,20 €/kWh.

Um einen Einsparungseffekt gegeniiber einer konventionellen Energieversorgung des Oxy-
fuel-Schmelzsystems zu erzielen, miissen die SNG-Gestehungskosten kleiner als die Ein-
kaufskosten von Erdgas, abziiglich der vermiedenen Ausgaben fiir Sauerstoff und CO,-
Zertifikate sein. Dies wiirde fiir die Erdgaskosten des NG 2018 Szenarios eine Wirt-
schaftlichkeit des PtM-Verfahrens nur bei negativen Stromeinkaufspreisen ermoglichen.
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Hingegen wird durch die erheblich gestiegenen Erdgaskosten im NG 2022 Szenario ei-
ne Wirtschaftlichkeit des PtM-Verfahrens bei einem Strompreis von < 0,126 €/kWh

erreicht.

Diese niedrigen Stromkosten konnten in den Jahren vor politischen Ereignissen wie der
COVID19-Pandemie oder dem Russland-Ukraine Konflikt als realistisch fiir Glas-OEMs
angesehen werden. Allerdings sind steigende Stromkosten aufgrund méglicher Einschran-
kungen auf den Primérenergieméarkten in Europa, oder durch verstarkte Klimaschutz-
mafinahmen zu erwarten. Eine Option, um in Zukunft Zugang zu niedrigen Strompreisen
zu erhalten, ist der Stromeinkauf an kurzfristig volatilen Markten, in Verbindung mit
bedarfs- und prognosebasiert optimierten Betriebsstrategien von PtM-Verfahren. Vor-
aussetzung dafiir sind jedoch mindestens kurzzeitig (téglich) flexibilisierbare Lasten im
PtM-Prozess, die beispielsweise durch eine Kombination von Batterie- und reduzier-
ten Hy-Speichersystemen ermoglicht werden kénnen. Diese Betriebsstrategien konnen
auf Grundlage Kl-basierter Algorithmen durch Analyse von Bedarf, Verfiigharkeiten
und Kosten auf kurzfristigen Méarkten geregelt werden. Diese Betriebsstrategie wiirde
eine schnelle Implementierung des PtM-Verfahrens ermoglichen, wahrend gleichzeitig
zunehmend nachhaltige und netzstiitzende Mechanismen in das Stromsystem integriert

werden.

6.3.6 Zusammenfassung der Untersuchungen zur techno-okonomischen Analyse
von PtM Verfahren in der Glasindustrie

Zusammenfasssend konnen folgende Schlussfolgerungen aus den Untersuchungen zur
techno-6konomischen Analyse von PtM-Verfahren in der Glasindustrie gezogen werden:

Nach der Integration eines PtM-Verfahrens steigt der spezifische Energiebedarf des un-
tersuchten Glasschmelzprozesses um 43 % im Vergleich zum herkémmlichen Oxyfuel-
Schmelzverfahren. Diese Steigerungen des Energiebedarfs sind vor allem auf die Wir-
kungsgrade von Elektrolyse und Methanisierung zuriickzufiihren, die Energieverluste

mit sich bringen.

Durch die Deckung des Energiebedarfs des PtM-Verfahrens mit erneuerbaren Energien
werden die spezifischen COy-Emissionen um mindestens 78 % reduziert. Bei Verwen-
dung des aktuellen deutschen Strommix steigen die COs-Emissionen jedoch um mehr
als das doppelte (+208 %) im Vergleich zu etablierten Schmelzverfahren. Erst bei einem
spezifischen Emissionsfaktor von < 0,190 kg COy-eq./kWh fiir den zugrundeliegenden
Strommix sinken die spezifischen Emissionen des PtM-Verfahrens in der Glasindustrie
unter die des konventionellen, erdgasbasierten Schmelzverfahrens.
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Bei der Verwendung erneuerbarer Energiequellen sind die berechneten SNG Produkti-
onskosten von 1,76 €/Nm? wirtschaftlich wettbewerbsfihig gegeniiber den hohen Erd-
gaspreisen im Untersuchungszeitraum. Vermeidbare Erdgasausgaben sind derzeit der
Hauptfaktor fiir eine positive Wirtschaftlichkeit, wahrend die vermiedenen Sauerstoff-
und CO, Zertifikatskosten als vernachlassigbar angesehen werden kénnen. Bei der Ver-
wendung von Strom aus dem Netz sind Kosten von < 0,126 €/kWh erforderlich, um ein

rentables PtM-Verfahren im Vergleich zu konventionellen Energiequellen zu ermoglichen.
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7 Zusammenfassung und Diskussion

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Integration verschiedener Power-to-Gas (PtG)
Konzepte in der Glasindustrie untersucht. Dafiir wurde zunéchst auf Systemebene ein
Integrationskonzept fiir ein Power-to-Hydrogen (PtHy) Verfahren entwickelt, das eine
schrittweise Erhohung von Wasserstoffanteilen im verwendeten Brennstoffgemisch vor-
sieht. Darauf aufbauend wurde ein Verfahrenskonzept fiir die CO, Abscheidung aus
den Rauchgasen von Glasschmelzwannen entwickelt. Dadurch kann abgeschiedenes CO,
aus den Abgasen einer Glasschmelzwanne fiir die Methanisierung genutzt werden. Auf
Basis dieses geschlossenen CO4 Kreislaufs wurde ein Integrationskonzept fiir ein Power-
to-Methan (PtM) Verfahren in Glasschmelzprozesse entwickelt. Ziel der Integration von
PtG Verfahren in die Glasindustrie ist eine wirksame Reduktion der CO,-Emissionen, so-
wie die intensive Nutzung fluktuierender erneuerbarer Energiequellen wie Photovoltaik-
und Windkraftanlagen zu erméglichen.

Zur Beurteilung der technischen und wirtschaftlichen Potentiale von zeitlich stark schwan-
kenden erneuerbaren Energiequellen wurden numerische Modelle zur Simulation der un-
tersuchten PtG) Konzepte in der Glasindustrie entwickelt. Diese Modelle umfassten
transiente Simulationsmodelle fiir die wichtigsten Verfahrensschritte dieser PtG Kon-
zepte. Die Modelle fiir Elektrolyse, Methanisierung und Oxyfuel-Glasschmelzwannen
wurden auf Basis der objektorientierten Modellierungssprache Modelica entwickelt. Auf
eine Diskretisierung der jeweiligen Prozessschritte wurde aufgrund des auf Systemebene
bezogenen Ansatzes verzichtet. Die entwickelten Modelle wurden hinsichtlich ihrer ver-
fahrenstechnischen Plausibilitdat anhand von Literaturdaten validiert und anschlieend
fiir die Betrachtung der verschiedenen PtG-Konzepte kalibriert. Durch diese Modellie-
rungen konnten technische Randbedingungen der einzelnen Verfahrensschritte ermittelt
und fiir wirtschaftliche Optimierungen der entwickelten PtHy und PtM Verfahren ver-
wendet werden. Fiir die Optimierungen wurden Algorithmen des pythonbasierten Open
Energy Modelling Framework (OEMOF) genutzt.

Neben den technischen und wirtschaftlichen Randbedingungen der beiden PtG Konzep-
te wurden fiir das PtHy Verfahren auch die Auswirkung eines erh6hten Wasserstoffan-

teils im Brennstoff auf Verbrennungseigenschaften und Ofeneffizienz untersucht. Dazu
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wurden Heiz- und Brennwerte verschiedener Brennstoffgemische und insbesondere die
adiabate Flammentemperatur mit Hilfe des Softwaretoolkits Cantera und des Gri-Mech
3.0 Algorithmus untersucht. Die Analyse der adiabaten Flammentemperaturen, sowie
charakteristischer Offeneffizienzparameter konnte zeigen, dass ein schrittweiser Wech-
sel von Erdgas-Oxyfuel auf reine Wasserstoff-Oxyfuel Verbrennung nur zu geringfiigigen
Anderungen dieser untersuchten Parameter fithrt. Eine Umstellung von konventionel-
lem Erdgas auf reinen Wasserstoff als Brennstoff ist somit fiir Oxyfuel-Prozesse aus
verbrennungstechnischer Sicht weniger tiefgreifend als bisher angenommen. Allerdings
fithren die deutlich reduzierten Heiz- und Brennwerte von Brennstoffen mit hohen Was-
serstoffanteilen zu einem verfahrenstechnischen Mehraufwand. Unter anderem miissen
bestehende Rohrleitungs- und Fordersysteme fiir hohere Gasvolumenstrome dimensio-
niert und gegen Wasserstoffversprodung bei hohen Betriebsdriicken ausgeriistet werden.

Diese Mafinahmen sind mit zusatzlichen Investitionskosten verbunden.

Fir die Modellierung, technische Optimierung und Dimensionierung einer CO, Ab-
scheideanlage aus charakteristischen Abgaszusammensetzungen der Glasindustrie wur-
de die Prozesssimulationssoftware Aspen Plus verwendet. Die dadurch ausgelegte CO,
Abscheideanlage fiir die Glasindustrie wurde mit einer Referenzanlage aus der Kraft-
werkstechnik verglichen. So konnten mit Hilfe der Kostenabschéatzung durch Skalierung
die Investitions- und Betriebskosten einer aminbasierten COy Absorptionsanlage fiir die
Glasindustrie detailliert bestimmt werden. Aufgrund der deutlich geringeren Abgasvolu-
menstrome in der Glasindustrie ist die COy Abscheideanlage mit Investitionskosten von
rund 1,6 Mio. € wesentlich weniger kostenintensiv als die Referenzanlage in der Kraft-
werkstechnik (rund 147 Mio. €). Die vielféltigen Abwéirmepotentiale in der Glasindustrie
und innerhalb des PtM-Konzepts ermoglichen eine energieeffiziente und kostengiinstige
Bereitstellung der erforderlichen Warme zur Desorption des CO5 aus dem Waschmittel.
Durch die reduzierten Investitionskosten, sowie diese optimierte Warmebereitstellung
kénnen COy Abscheidekosten von < 40 €/t COg, &, aus Abgasen der Glasindustrie
erreicht werden. Diese COy Abscheidekosten liegen bedeutend unter denen von tech-
nisch verwandten COs Separationsverfahren in beispielsweise der Zementindustrie, die
mit rund 65 €/t COy, «p. angegeben werden [74]. Die geringen spezifischen COy Ab-
scheidekosten sind essentieller Faktor bei der Betrachtung der Wirtschaftlichkeit des
entwickelten PtM Verfahrens fiir die Glasindustrie.

Mit Hilfe der techno-6konomischen Optimierung konnten die Wirtschaftlichkeit des ent-
wickelten PtHy und PtM Verfahrens fir die Glasindustrie bewertet werden. Beide Verfah-
ren wurden dafiir anhand einer Fallstudie fiir einen ausgewéhlten Standort der deutschen
Glasindustrie untersucht. Das PtH, Verfahren wurde dabei als Integrationskonzept in
bestehende Infrastrukturen von Glasherstellern und vorhandenen erneuerbaren Ener-
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giequellen betrachtet. Die Berechnungen ergaben, dass die vorhandenen Windkraftan-
lagen und Freiflichenphotovoltaikanlagen des untersuchten Standorts nicht ausreichen,
um eine vollstdndige Dekarbonisierung einer Behalterglasschmelze mit reinem Wasser-
stoff als Brennstoff zu erreichen. Stattdessen kénnen maximal 25 Vol.-% des Brennstoffs
durch Wasserstoff aus erneuerbaren Energiequellen vor Ort bereitgestellt werden. Da-
durch kann nur eine Reduktion der COs-Emissionen von rund 6 % erreicht werden, was
zu entsprechend hohen COs,-Vermeidungskosten von mehr als 700 €/t CO, fiihrt. Ei-
ne Integration von PtHy-Verfahren in die Glasindustrie ist unter den in der Fallstudie
betrachteten Rahmenbedingungen daher nur dann wirtschaftlich sinnvoll, wenn die FEr-
zeugungsleistung aus erneuerbaren Energiequellen deutlich erhoht wird. Aufgrund des
Alters der bestehenden Windkraftanlagen (Baujahr 2001) ist jedoch der Neubau von
leistungsfidhigeren Anlagen absehbar.

Die Wirtschaftlichkeit des PtM-Verfahrens wurde anhand derselben Fallstudie wie das
PtH,-Konzept untersucht. Allerdings mussten sowohl die verfiighbare Anlagenleistung
der Windkraftanlagen, sowie der PV-Freiflichenanlagen deutlich erhoht werden, um ei-
ne vollstandige Versorgung der untersuchten Behalterglasschmelzanlage mit regenerativ
erzeugtem SNG sicherstellen zu kénnen. Eine Umstellung von fossilem Erdgas auf regene-
rativ erzeugtes SNG ermoglicht eine erhebliche Reduktion der COy-Emissionen um 78 %.
Aufgrund der Energiepreiskrise im Jahr 2022 wurden verschiedene Kostenszenarien fiir
die Wirtschaftlichkeit des PtM-Verfahrens untersucht. Die hohen Beschaffungskosten fiir
Erdgas Mitte 2022 hatten unter den angenommenen Bedingungen der Fallstudie bereits
im ersten Betriebsjahr des PtM-Verfahrens zu Einsparungen von rund 3,0 Mio. € gefiihrt.
Ein Vergleich mit Erdgasbezugskosten auf Vorkrisenniveau (2018) konnte hingegen zei-
gen, dass unter diesen Bedingungen keine Wirtschaftlichkeit des PtM-Verfahrens moglich
ist. Eine Sensitivitdatsanalyse fiir den Strombezug bei konventionellen deutschen Strom-
mix 2022 statt aus erneuerbaren Energiequellen zeigte, dass sich die COo-Emissionen in
diesem Fall mehr als verdoppeln. Gleichzeitig sind Strombezugskosten von < 0,126 €/k-
Wh erforderlich, um im Betrachtungszeitraum 2022 eine Wirtschaftlichkeit gegeniiber
konventioneller Erdgasbeschaffung zu ermoglichen. Verglichen mit den Erdgasbezugs-
preisen des Jahres 2018 ist ein wirtschaftlicher Betrieb des PtM-Verfahrens unter den
Bedingungen der Sensitivitatsanalyse nicht moglich.

Zusammenfassend konnte in dieser Arbeit gezeigt werden, dass PtG Technologien viel-
versprechende technische Eigenschaften aufweisen, um eine Schliisseltechnolgie fiir die
Dekarbonisierung der Glasindustrie darzustellen. Der geschlossene Kohlenstoftkreislauf
des PtM-Konzepts, die Integration von fluktuierenden erneuerbaren Energiequellen, so-
wie die weitere Nutzung von Know-how aus etablierten Schmelztechnologien sind attrak-
tive und vielversprechende Vorteile. Durch die Modulierbarkeit bietet sich zudem auch
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der Einsatz als Transformationstechnologie an, da PtG-Konzepte nachtraglich an be-
stehenden Schmelzsystemen implementiert werden kénnen. Dadurch werden sogenannte
LStranded Assets“ vermieden, bis Technologien wie die Voll-elektrische Schmelze fiir alle
Bereiche der Glasindustrie grofiskalig und kostengiinstig verfiigbar sind. Die Wirtschaft-
lichkeit von PtG-Prozessen ist derzeit aufgrund der mangelnden regenerativen Stromer-
zeugung und der damit verbundenen hohen erforderlichen Speicherkapazitdten dagegen
nur schwer realisierbar. Dennoch erméglicht die, in dieser Arbeit vorgeschlagene und
angewandte Methodik zur Untersuchung von PtG Systemen in der Glasindustrie eine
umfangreiche Bewertung vielfdltiger Anwendungsfille. Sowohl der dynamische Einfluss
regenerativer Energiesysteme als auch die komplexen statischen Prozesse der Glasschmel-
ze und CO, Abscheidung kénnen einbezogen und anwendungsspezifisch neu bewertet

werden.

In Zukunft sollten aus technischer Sicht weitere Optimierungen fiir PtG Verfahren im-
plementiert werden, um die Effizienz der Gesamtverfahren und damit deren langfristige
Wirtschaftlichkeit zu erhohen. Dafiir bieten sich vor allem intelligente Warmeitibertra-
gerkonzepte in Elektrolyseverfahren, Druckgasspeichern und der COy-Abscheidung, so-
wie zielgerichtete Abstimmungen und Interaktion dieser Einzelkomponenten aufeinander
an. Dariiber hinaus sollten fortgeschrittene CO,-Waschmittel und optimierte Abgasrei-
nigungsverfahren weitere Effizienz- und Abscheidevorteile sowie weitere Kostenreduk-
tionen bewirken. Die Integration dieser Optimierungsmafinahmen in die in dieser Ar-
beit entwickelten Simulationsmodelle kann eine erfolgversprechende Aufgabenstellung

fiir weiterfithrende Forschungsarbeiten sein.

Aus wirtschaftlicher Sicht bieten erweiterte Betriebsstrategien von PtG-Prozessen in der
Glasindustrie vielversprechende Potenziale. Diese umfassen neben der bedarfsgerechten
Speicherung von Energie aus regenerativen Quellen auch eine strommarktorientierte Be-
triebsfiihrung. Durch die Einbeziehung dieser Betriebsstrategien konnen kurz- und mit-
telfristige Strompreisschwankungen an den Tages- und Intraday-Mérkten genutzt wer-
den, um die Gestehungskosten von Brennstoffen aus PtG-Systemen fiir die Glasindustrie
deutlich zu senken. Diese Betriebsstrategien erfordern die Entwicklung digitaler Zwillin-
ge der Glasproduktions- und PtG-Prozesse. Dazu werden Simulationsmodelle benotigt,
die in der Lage sind, in Echtzeit die Auswirkungen auf die Betriebsstrategien beider
Systeme zu prognostizieren. Neben dem vielversprechendem wirtschaftlichem Aufgaben-
feld sind somit weiterfithrende Forschungsaktivitaten auf dem Gebiet der Simulation
von PtG-Prozessen in der Glasindustrie erforderlich. Dieser Ringschluss verdeutlicht die
vielversprechenden Potenziale der simulativen Betrachtungen, um die zukiinftigen Auf-
gaben, die bei der Dekarbonisierung der Glasindustrie, aber auch anderer Industriezweige

anstehen, zu losen.
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