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Zusammenfassung

Direct Air Capture (DAC), das Abscheiden von Kohlendioxid aus der Umgebungsluft, ist
in den letzten Jahren als vielversprechender Ansatz zum Erzielen von negativen Emis-
sionen in den Fokus geriickt. Diese Technologie ist dennoch aufgrund des frithen Ent-
wicklungsstadiums hinsichtlich ihrer techno-6konomische Eigenschaften und Potentialen
von groflen Unsicherheiten gepréagt. In dieser Arbeit wird daher eine systematische Lite-
raturrecherche zum techno-6konomische Entwicklungsstand und den Funktionsprinzipien
der verschiedenen DAC-Technologien durchgefiihrt. Die am weitesten entwickelten DAC-
Verfahren, das Hochtemperaturverfahren (HT-DAC) und das Niedertemperaturverfahren
(NT-DAC), werden in einem néchsten Schritt einer detaillierten technischen Analyse un-
terzogen, um mogliche erwartbare technische Entwicklungen zu identifizieren. Auf Basis
dieser Ergebnisse wird anschlieffend ein vereinfachtes Modell entwickelt mit dessen Hilfe,
eine 6konomische Bewertung der beiden Verfahren moglich ist. Dieser Schritt impliziert
auch die Durchfithrung von Sensitivitatsanalysen. Mit Hilfe von Methoden zur Technolo-
giefortschreibung werden zudem zukiinftige Kostenentwicklungen der Technologien pro-
gnostiziert. Im weiteren Verlauf werden die DAC-Technologien miteinander verglichen,
um verallgemeinerbare Aussagen abzuleiten zu kénnen. Zuletzt werden die Technologien

in den Kontext von Treibhausgasminderungsstrategien eingeordnet.

Abstract

Direct Air Capture (DAC), the capture of carbon dioxide from ambient air, has come into
focus in recent years as a promising approach to achieving negative emissions. However,
due to its early stage of development, this technology is characterized by large uncertain-
ties regarding its techno-economic properties and potential. Therefore, in this thesis, a
systematic literature review is conducted on the techno-economic development status and
operating principles of different DAC technologies. The most advanced DAC processes,
the high-temperature capture (HT-DAC) and the low-temperature capture (LT-DAC) are
subjected to a detailed technical analysis in the next step to identify possible technical
developments. Based on these results, a simplified model will then be developed, with
the help of which an economic evaluation of the two processes is possible. This step also
implies the execution of sensitivity analyses. In addition, technology update methods are
used to anticipate the future cost development of the technologies. The DAC technologies
are compared with each other to be able to derive generalisable statements. Finally, the

technologies are placed in the context of greenhouse gas reduction strategies.
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Aufgabenstellung

Thema: Die letzten Meter zur Treibhausgasneutralitat — Entwick-
lungspotentiale bei der Abscheidung von CO;, aus der Luft

Die ,Pariser Beschliisse* der UN-Klimakonferenz (COP21) erfordern eine umfassende und
schnelle Transformation der gesamten Wirtschafts- und Lebensweise auf der Erde mit
einer Reduzierung der Emissionen auf Netto-Null als auch die Erzeugung von negati-
ven Emissionen, um das vereinbarte 2°C-Ziel zu erreichen. Laut verschiedener Szena-
rienanalysen (IPCC, IEA, etc.) ist fiir das Erreichen der Klimaziele unabdingbar, um
2050 negative Nettoemissionen zu erzielen [57, 58]. Eine vielversprechende technische Lo-
sung zur Realisierung von negativen Emissionen ist Direct Air Capture (DAC), d.h. die
Abscheidung von COsg aus der Umgebungsluft. Das , gewonnene“ COgy kann anschlie-
Bend gespeichert oder genutzt werden, beispielweise als Rohstoff fiir die Herstellung von
Power-to-X-Erzeugnissen. Ab 2040 sind laut einer Studie negative Emissionen mit DAC
in Deutschland zu realisieren [114]. Aufgrund des frithen Entwicklungsstadiums der DAC-
Technologie sind Aussagen iiber zukiinftige techno-6konomische Eigenschaften mit grofien
Unsicherheiten behaftet, jedoch wichtig, um deren Rolle bei der Erreichung der Klimaziele
auszuweisen. Das Ziel der Masterarbeit ist es daher, vielversprechende technische Verfah-
ren zur Abscheidung von COs aus der Umgebungsluft zu identifizieren und zukiinftig
erwartbare Kostenreduktionspotentiale, Effizienzverbesserungen und Abscheidepotentiale
abzuleiten.

Zur Erreichung des Ziels wird eine systematische Literaturrecherche zum techno-6konomi-
schen Entwicklungsstand und den jeweils unterliegenden Funktionsprinzipien der ver-
schiedenen DAC-Technologien durchgefithrt. Anschlielend wird eine detaillierte techni-
sche Analyse der unterschiedlichen Verfahren mit dem Ziel der transparenten, nachvoll-
ziehbaren Ableitung von erwartbaren technischen Entwicklungen durchgefiithrt. Der Fo-
kus der Analyse liegt auf der Beschreibung der einzelnen Komponenten auf Basis der
zugrundeliegenden physikalischen/ chemischen Zusammenhéange. Auf dieser Grundlage
Erkenntnisse werden mit Hilfe von Methoden zur Technolgiefortschreibung (Skaleneffek-
te, Lernkurven) erwartbare Kostenreduktionsmoglichkeiten, Effizienzverbesserungen und
Abscheidepotenzialen sowie Anwendungsbereichen ausgewéhlter Verfahren identifiziert.
Dieser Schritt impliziert auch die Durchfiihrung von Sensitivitdtsanalysen. Folgend wer-
den die verschiedenen Technologien einander gegentiiber gestellt um verallgemeinerbare
Aussagen abzuleiten. Zuletzt werden die DAC-Technologien in den Kontext von Treib-
hausgasminderungsstrategien unter Beriicksichtigung von nationalen und internationalen

Szenario-Analysen eingeordnet.
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1 Einleitung und Ziele

Die globale Erwarmung und der damit verbundene Klimawandel werden durch den An-
stieg von Treibhausgasen (THG), vor allem durch Kohlendioxid (CO2), in der Atmosphére
verursacht. Seit Beginn der Industrialisierung stieg die globale CO2-Konzentration von et-
wa 280 ppm auf bis zu 414,7 ppm im Jahre 2021 an. Allein in den letzten 15 Jahren ist
der CO2-Gehalt jahrlich um 2,24 ppm gestiegen [118]. Diese Tatsache ist vornehmlich auf
das Verbrennen von fossilen Brennstoffen, wie Erdol und Kohle, und der grofiflichigen
Entwaldung zurtickzufiihren [118]. Ohne Gegenmafinahmen wird dies zu dramatischen
Auswirkungen auf Mensch und Natur haben.

Diese Gefahr wurde von der internationalen Gemeinschaft erkannt. Im Jahre 2015 einig-
ten sich 197 Staaten auf ein globales Klimaschutzabkommen. Das ,,Abkommen von Paris®
(COP21) hat das Ziel, die globale Erderwarmung im Vergleich zum vorindustriellen Zeit-
alter auf unter 2 °C zu begrenzen mit der Anstrengung, moglichst unter 1,5 °C zu bleiben
[16]. Fiir das Erreichen dieser Ziele ist eine umfassende und schnelle Transformation der
gesamten Wirtschafts- und Lebensweise auf der Erde erforderlich. Dennoch sinken derzei-
tig die jahrlichen Treibhausemissionen nicht signifikant genug, um die Ziele zu erreichen.
Daher werden in zahlreichen Szenarioanalysen zunehmend Negativemissionstechnologi-
en aufgenommen. Beispielweise beinhalten alle Minderungspfade des Intergovernmental
Panel on Climate Change (IPCC)-Reportes zur Begrenzung der globalen Erwarmung Ne-
gativemissionstechnologien [59].

Eine der vielversprechenden technischen Losungen zur Realisierung von ,,negativen® Emis-
sionen ist ,Direct Air Capture® (DAC), d.h. die Abscheidung von COy aus der Umge-
bungsluft. Das durch DAC aus der Luft abgeschiedene CO2 kann in geologischen Spei-
cherstitten gespeichert oder als Quelle fiir klimaneutrales COq fiir die Herstellung von
synthetischen Kraftstoffen oder anderen Produkten verwendet werden [57].

Das Verfahren scheint zwar ein vielversprechender Ansatz fiir das Erreichen der Klimazie-
le zu sein, ist aktuell jedoch aufgrund des frithen Entwicklungsstandes hinsichtlich seiner
techno-6konomischen Eigenschaften von grofien Unsicherheiten gekennzeichnet [124].
Das Ziel dieser Arbeit ist es, vielversprechende technische Verfahren zur Abscheidung von
CO2 aus der Umgebungsluft zu identifizieren und zukiinftige Kostenreduktionspotentiale,
Effizienzverbesserungen und Abscheidepotentiale abzuleiten.

Zunéchst werden hierzu die Funktionsprinzipien verschiedener DAC-Verfahren erlautert
und eine systematische Literaturrecherche zum techno-6konomischen Entwicklungsstand
der DAC-Technologie durchgefiithrt und die Ergebnisse vorgestellt. Anschlieend erfolgt ei-

ne detaillierte technische Analyse ausgewéhlter Verfahren. Hierbei liegt der Fokus auf der
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Beschreibung der einzelnen Komponenten auf Basis der zugrundeliegenden physikalischen
und chemischen Zusammenhénge. Aus diesen Erkenntnisse werden zukiinftig erwartbare
technische Entwicklungen ableitetet.

Auf diese Grundlage erfolgt die Modellierung der Prozesse, um mit Hilfe von Methoden
zur Technologiefortschreibung erwartbare Effizienzverbesserungen, Abscheidepotentiale,
Kostenreduktionsmoglichkeiten sowie Anwendungsbereichen der ausgewédhlten Verfahren
zu identifizieren. Dieser Schritt impliziert auch die Durchfiihrung von Sensitivitatsanaly-
sen. In der Folge werden die verschiedenen Technologien einander gegeniiber gestellt, um
verallgemeinerbare Aussagen abzuleiten. Abschliefend werden die DAC-Technologien in
den Kontext von Treibhausgasminderungsstrategien unter Beriicksichtigung von nationa-

len und internationalen Szenario-Analysen eingeordnet.
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2 Grundlagen und Stand der Technik

In dem folgenden Kapitel wird ein Uberblick iiber technische Grundlagen sowie den aktu-
ellen Stand der Forschung von Techniken zur Abscheidung von Kohlenstoffdioxid (CO2)
aus der Luft gegeben. Zuerst wird die Technologie Direct Air Capture (DAC) allgemein
vorgestellt, im Anschluss werden bisher bekannte Verfahren beschrieben. Es folgt ein
Uberblick iiber den Entwicklungsstand und die Kommerzialisierung der unterschiedlichen

DAC-Verfahren.

2.1 Direct Air Capture

,Direct Air Capture® bezeichnet Technologien, die Kohlenstoffdioxid direkt aus der Um-
gebungsluft filtern konnen [56]. Die Abscheidung von COg aus der Luft ist nicht neu
und wurde bereits in den 1930er Jahren als Vorbehandlung zur kryogenen Luftzerlegung
kommerziell eingesetzt. Zudem kam die COz-Entfernung aus der Luft auch als Lebenser-
haltungssystem fir Raumfahrzeuge und U-Boote zum Einsatz [42, 55]. Die Moglichkeit
zur Reduzierung der globalen CO9-Emissionen durch die direkte Luftabscheidung wurde
zuerst 1999 von Lackner, K. et. al (1999) formuliert [67].

Die Abscheidung von COg-Emissionen ist grundséitzlich auch aus verschiedenen Quel-
len moglich. Neben der Abscheidung von Kohlenstoffdioxid aus Umgebungsluft kann die
Abscheidung auch aus konzentrierten Quellen, den Punktquellen, wie beispielsweise COo-
reiche Abgasstrome aus industriellen Prozessen, erfolgen. Fiir zahlreiche industrielle Pro-
zesse, wie die Zement-, Kalk- oder Stahlherstellung, wird auch zukiinftig keine vollstandige
Vermeidung von Prozessemissionen moglich sein [42]. Zur Abtrennung und Speicherung
von COz-Emissionen aus Punktquellen (PSCC - Point Source Carbon Capture) wurden
bereits einige Konzepte (z.B. Post-Combustion, Pre-Combustion) entwickelt, die zu teils
ahnliche Gastrennungsmechanismen verwenden [83].

Es existieren auch zahlreiche COs-Emissionen, wie aus dem Flugverkehr und dem Schiffs-
verkehr die nicht mit herkémmlichen CO9-Abscheidungstechnologien abgeschieden werden
konnen [42] und genau hier setzt DAC an. Im Gegensatz dazu unterscheidet sich die DAC
von der COg-Abscheidung aus Punktquellen, da diese COq direkt aus der Umgebungsluft
und nicht aus industriellen Abgasen entfernt. Die DAC ist daher in der Lage ortsunabhén-
gig den atmospharischen CO2-Gehalt zur verringern. Die Abscheidung aus Punktquellen
reduziert hingingen nur die Auswirkungen der Emissionen [42]. Der wichtigste Unter-
schied in Bezug auf die Verfahren ist die CO2-Konzentration der Kohlenstoffquelle. In der
Luft betragt die COs-Konzentration nur etwa 0,04 %, wohingegen in industriellen Abgasen
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mehrere Prozente (5-35 %) moglich sind [24]. Die Folge der geringeren CO2-Konzentration
bei der DAC ist ein erheblicher groflerer Mehraufwand fiir die CO2-Abscheidung. Die mi-
nimale thermodynamische Arbeit, die fiir die Abscheidung des CO» aus einem Gasgemisch
erforderlich ist, kann mit Hilfe des ersten und zweiten Hauptsatzes der Thermodynamik
abgeschétzt werden [24]. Diese minimale Arbeit wird in Abhéngigkeit des Kohlenstoffge-
haltes in der Abbildung 1 dargestellt.

Abbildung 1: Minimale thermodynamische Arbeit fiir die CO2-Abscheidung in Abhéangig-
keit vom CO2-Gehalt des Eingangsstroms (Annahmen: Abscheidetempera-
tur: 20 °C, Abscheidungsrate: 90 %, CO2-Reinheit: 99 %) [24]

Das DAC-Verfahren ist von einer minimalen thermodynamischen Arbeit von 471 kJ /kgcoo
(131 kWh/tco2) gekennzeichnet. Im Gegensatz dazu fallt der Energiebedarf fiir die Ab-
scheidung aus Punktquellen deutlich geringer aus. Die minimale thermodynamische Ar-
beit fur CO2-Konzentration von 5-35% betrégt 75 bis 200kJ /kgco2 (21-56 kWh/tc02)
[24, 129].

Eine weitere grofle Herausforderung stellt der geringe Partialdruck des CO3 in der Luft
dar. Der Partialdruck von COsg in Luft betrigt etwa 40 Pa. Die Folge dieser Tatsache ist,
dass ein hochselektives Sorptionsmittel (Tragermaterial fir das COg) fir die Abscheidung
notwendig ist [69].

Nach der Abscheidung und Reinigung kann das gewonnene COy fiir verschiedene Zwecke
verwenden. Das kann am Standort selbst erfolgen oder an einem COs-Verwertungsstandort,
wozu das Gas mit u.a. Pipelines, Schiffe oder Lastwagen transportiert werden muss. Hier-
bei wird zwischen der Kohlenstoffspeicherung (DACCS - Direct Air Carbon Capture and
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Storage) und der -nutzung (DACCU- Direct Air Carbon Capture and Utilization) un-
terschieden [10, 124]. Ersteres meint die Speicherung des abgeschiedenen Kohlenstoffes
in geologischen Speicherstéatten, wie z.B. in salinen Aquiferen, ausgeférderten Erdol- und
Erdgasfeldern oder unterseeische Lagerung. Diese Einlagerung ermoglicht das COsq fiir
mehrere tausend Jahre zu speichern und so ,negative® Emissionen zu erzielen. Bei der
Nutzung des abgeschiedenen CO9 wird das COq als Rohstoff in chemischen Prozessen
verwendet, wie der Herstellung von synthetischen Kraftstoffen oder Chemikalien (Power-
to-X). Dabei wird das CO4 frither oder spater wieder in die Atmosphéare abgegeben [124].
Fir die Direct Air Capture ist aufgrund der erlduterten thermodynamischen Anforderun-
gen die Wahl eines geeigneten Abtrennungsverfahrens entscheidend. Zu den Verfahren zur
direkten Abscheidung von CO2 aus der Umgebungsluft gehéren Absorption, Adsorption,
Membranen, Mineralisierung und Kristallisierung. Die wichtigsten Mechanismen werden
in der Folge kurz vorgestellt.

Die Absorption ist die am weitesten verbreitete Gastrennungstechnik. Die Absorption
beschreibt den Prozess der Aufnahme eines Atoms, Molekiils oder eines Ions durch phy-
sikalische oder chemische Phédnomenen in eine andere feste oder fliissige Phasen. Bei
COg2-Abscheidungsverfahren werden als Absorptionsmittel im Allgemeinen Losungsmittel
eingesetzt [100].

Ein weiterer Mechanismus ist die Adsorption. Diese ist im Allgemeinen der Prozess der
Anlagerung von Molekiilen aus einer gasformigen oder fliissigen Phase an einer Feststoffo-
berflache. Der inverse Prozess der Adsorption, die Desorption, beschreibt die Entfernung
der zuvor adsorbierten Molekiile an der Oberfliche des Feststoffes [6]. Bei der Adsorption
handelt sich um einen exothermen Vorgang und bei der Desorption, um einen endother-
men Prozess [6].

Membrantrennverfahren gelten ebenfalls als eine interessante Option zur CO2-Abscheidung.
Diese sind in der Lage aufgrund ihrer Werkstoffstruktur eine selektive Permeation von Ga-
sen zu vollziehen. Die Selektivitat der Membranen fiir verschiedene Gase ist abhangig vom
Material und Transportmechanismen [39].

Im folgenden Kapitel werden die Funktionsweise der verschiedenen Technologien zur COs-

Abscheidung aus der Umgebungsluft erklért.

2.2 Vorstellung der Technologien

Im Folgenden werden aktuelle technische Verfahren auf Basis der im vorherigen Kapi-
tel erlauterten Mechanismen vorgestellt. AnschlieBend folgt ein Uberblick iiber weitere
Technologien zur COg-Abscheidung aus der Luft. Hierbei wird mit den am weitesten ent-
wickelten Verfahren begonnen.

Es wird lediglich eine Erlduterung der zugrundeliegenden Verfahrenstechnologien geben,
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eine detaillierte technische Analyse ausgewéhlter Verfahren erfolgt im weiteren Verlauf

der Masterarbeit im Kapitel 5 - Technische Analyse.

2.2.1 Hochtemperaturverfahren

Das Hochtemperaturverfahren (HT-DAC) zur CO2-Abscheidung auf Basis eines fliissigen
Sorptionsmittels aus der Luft besteht aus 2 Kreislaufen. Zunéchst wird das Sorptionsmit-
tel verwendet, um Kohlenstoffdioxid aus der Umgebungsluft zu absorbieren und um sich
in einem Kontaktor mit ihm zu verbinden (Kontaktorkreislauf). AnschlieBend wird das
abgeschiedene COg von der Bindungschemikalie im Kalzinatorkreislauf getrennt. Durch
eine raumliche Trennung der Prozessschritte wird ein kontinuierlicher Betrieb der Anla-
ge ermoglicht [62, 80]. Ein reprasentatives Verfahrensfliefbild des Systems mit fliissigen
Sorptionsmittel wird in der Abbildung 2 gezeigt.

Abbildung 2: VerfahrensflieBbild ~ fir ~ HT-DAC  mit  fliissigen  Sorptionsmittel
(grim=gasférmig, blau=fliissig, rot=fest), in Anlehnung an McQueen,
N., et. al. [80]

Im ersten Zyklus wird CO2 aus der Umgebungsluft absorbiert. Mit Hilfe von Ventiltoren
wird die Luft in eine Kontaktoreinheit geblasen und mit dem fliissigen Losungsmittel
in Kontakt gebracht. Hierbei handelt es sich um eine starke Base, vorwiegend um eine
Hydroxidlosung, wie z.B. Kaliumhydroxidlésung (KOH), das mit dem COz in der Luft
unter Bildung von Kaliumcarbonat (K2CO3) reagiert (siche Reaktion 1). Die Absorption
findet bei Raumtemperatur und Umgebungsdruck statt. Die COg-arme Luft wird wieder
an die Umgebung abgegeben [42, 62].

2KOH (aq) + CO4 (g) — K2CO3(aq) + HoO () AH® = —95.8kJmol ™t {1}
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Das KoCO3 wird kontinuierlich aus dem Luftkontaktor abgelassen und zum Pellet-Reaktor
gepumpt. Hier wird die Lésung einem anionischen Austausch mit Calciumhydroxid Ca(OH)2
unterzogen, um Calciumcarbonat (CaCOs) zu bilden und die KOH-Losung zu regenerie-
ren [62].

K2CO3 (aq) + Ca(OH)s (f) — 2KOH (aq) + CaCOs (f) AH® = —5.8kJmol™! {2}

Gleichzeitig werden in den Pellet-Reaktoren auch groflere CaCO3-Kristalle durch kontrol-
lierte Féllungsreaktionen erzeugt, um Pellets mit einer Gréfle von 0,1-0,9 mm herzustellen
[62]. Das regenerierte Absorptionsmittel wird anschlieBend wieder in die Kontaktoreinheit
gepumpt und kann wieder im Kontaktorkreislauf eingesetzt werden [62, 80].

Die CaCOj3-Pellets werden im néchsten Schritt in die Dampfloschanlage weitergeleitet.
Hier werden die Pellets mit der Reaktionswiarme aus dem nachfolgendem Kalzinierungs-
prozesses (ca. 300 °C) getrocknet und vorgewéarmt, bevor diese in den Kalzinator geleitet
werden. Im Kalzinator wird das CaCOj3 auf ca. 900 °C erhitzt und damit zu Calciumoxid
(Ca0), CO2 und Wasser (H20) zersetzt (siche Reaktion 3). Gegenwartig wird der Kalzina~
tor mit Erdgas und Sauerstoff gespeist, um die erforderlichen Temperaturen zu erreichen

62].

CaCO3 (f) — CaO (f)+CO2(g)  AH® =178.3kJmol ! {3}

Damit entsteht ein Gasgemisch, das hauptséchlich aus CO9 und Wasser besteht. Das CaO
wird zuriick in den Dampfloscher geleitet, wo es mit Hilfe von Wasserdampf zu
Ca(OH)2) hydratisiert wird. Von hier aus kann das Ca(OH)2 wieder in die Pellet-Reaktoren

geleitet und wieder eingesetzt werden [62, 80].

CaO (f) +HpO () — Ca(OH)2 (f)  AH® = —63.9kJmol ! {4}

Der gewonnene CO9-Strom wird im Anschluss durch einen Kondensator geleitet, um den
restlichen Teil des vorhandenen Wassers zu entfernen. AbschlieBend kann das abgeschiede-
ne CO2 je nach Bedarf fiir die weitere Verwendung komprimiert werden [62]. Fiir das Ver-
fahren betriagt der Energiebedarf thermisch 1458 kWh/tcp92 und elektrisch 366 kWh /tcoo
[62].
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2.2.2 Niedertemperaturverfahren

Das Niedertemperaturverfahren (NT-DAC) zur direkten Abscheidung von COg2 aus der
Luft auf Basis fester Sorptionsmittel bestehen hauptséichlich aus einer Einheit, in der die
beiden Hauptprozesse, Adsorption (Zyklus 1) und Desorption (Zyklus 2), zyklisch ablau-
fen [42]. In der Abbildung 3 wird eine schematische Darstellung des NT-DAC-Prozesses
gezeigt.

Abbildung 3: VerfahrensflieBbild ~ fiir ~ NT-DAC  mit  festen  Sorptionsmittel
(grim=gasférmig, blau=fliissig), in Anlehnung an McQueen, N., et.
al. [80]

Bei diesem Verfahren wird Luft mit Hilfe von Ventilatoren durch die Kontaktoreinheit
geblasen. Das Kohlenstoffdioxid aus der Luft adsorptiert mit dem festen Sorptionsmittel
bei Umgebungsbedingungen. Der COg-arme Luftstrom wird wieder an die Umgebung ab-
gegeben. Dieser Vorgang dauert an bis das Adsorptionsmittel vollstindig gesattigt ist oder
die gewiinschte COg-Aufnahme erreicht hat. Die Dauer des Vorganges ist abhingig von
der Art des gewahlten festen Sorptionsmittels und den spezifischen Betriebsbedingungen.
Anschliefend wird der Luftkontaktor vom Adsorptions- in den Desorptionsmodus umge-
schaltet.

Im néchsten Schritt evakuiert eine Vakuumpumpe die restliche Luft aus dem Kontak-
tor, um eine Verdiinnung des aufgefangenen COy durch Restsauerstoff und -stickstoff zu
verhindern [46, 80]. Anschliefend folgt die Desorption durch Aufheizen des Systems auf
Temperaturen von 80-120 °C, was in meisten Féllen mittels Dampf erfolgt [7]. Der Dampf
leitet zudem das desorbierte CO2 aus dem Kontaktor [80]. Die relativ niedrigen Tem-
peraturen bei der Desorption werden durch das Vakuum ermoglicht. Zudem verhindert

die geringen Temperaturen die Zersetzung des Sorptionsmittels [46, 134]. Es gibt eine
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Vielzahl an moglicher Sorptionsmittel, wie z.B. Alkalicarbonate, Amine auf Oxiden, feste
organische Materialien und metallorganische Geriiste. Diese unterscheiden sich anhand
der Stéirke der Bindungen, die diese mit den COsz-Molekiilen ausbilden und bestimmen
mafgeblich die spezifischen Bedingungen (z.B. Zykluszeit, Beladung, Temperatur) der Zy-
klen [33, 80]. Ahnlich wie beim HT-DAC-Verfahren besteht der Ausgangsstrom aus dem
Luftkontaktor aus einem Gemisch von CO2 und Wasser und wird analog kondensiert und
je nach Anwendung komprimiert. Um einen weiteren Zyklus zu starten, wird das System
wieder auf Umgebungsdruck entspannt und auf Umgebungstemperaturen abgekiihlt [42].
Fir den Betrieb des Verfahrens wird ein Energiebedarf von 2000 kWh/tcpe (400 kWh
elektrisch and 1,600 kWh thermisch [7]) angeben.

Die ersten kommerziellen und am weitesten entwickelten DAC-Systeme mit festen Sorp-
tionsmittel (siehe Kapitel 2.3.1) verwenden feste Adsorbentien in zyklischer Temperatur-
Vakuum-Wechseladsorption. Dieses Verfahren wurde aus diesem Grund in diesen Ab-
schnitt fiir ein allgemeines Verstéandis erlautert. Weitere Methodiken sind beispielswei-
se die sogenannte , Feuchtigkeitswechseladsorption“. Hierbei begiinstigt das verwendete
Sorptionsmittel, wie z. B. anionische Austauschharze die Adsorption von Wasser im Ge-
gensatz zum Kohlenstoffdioxid. In trockener Umgebung nimmt das Sorptionsmittel CO2
auf, bis es die Zielkapazitat erreicht hat. Die Regeneration erfolgt, indem dem System Was-
ser entweder bei Umgebungsbedingungen oder unter Teilvakuum zugefiithrt wird [69, 80].
Die zu adsorbierende Komponente (CO2) wird damit durch eine zusétzliche Komponente,

dem Wasser, verdréangt und nimmt ihre Stelle ein [6].

2.2.3 Elektrowechseladsorption

Eine aussichtsreiche DAC-Technologie ist die sogenannte Elektrowechseladsorption. Vos-
kian, S. und Hatton, A. (2019) haben ein Verfahren entwickelt, dass dem Aufbau einer
galvanischen Zelle dhnelt, in der eine Elektrode CO2 adsorbiert, wenn sie negativ geladen
ist, und wieder freisetzt, wenn diese positiv geladen ist [56, 126].

Die Zelle besteht aus zwei Kathoden-Elektrodenschichten, die mit CO2-bindenden Chinon-
Kohlenstoff-Nanorohrchen beschichtet sind und einer mit Polyvinylferrocene beschichten-
den Anoden-Elektrodenschicht. Die Elektroden sind dabei in einer Art Sandwichbauwei-
se angeordnet und durch Seperatormembranen getrennt. Als Elektroylt dient 1-Butyl-3-
methylimidazoliumbis(trifluormethylsulfonyl)imide ([Bmim]-[TFaN]) [126].

Die auflere Schicht der Kathode reagiert beim Beladungsvorgang mit der Umgebungs-
luft. Aufgrund eines Elektroneniiberschuss (negative Ladung) erfolgt eine Reaktion, in
der das CO2 aus der Luft an die Kathodenschicht adsorbiert wird. Die innenliegende
Anodenschicht ist von der Umgebung abgeschlossen und dient als Elektronenquelle und
-senke fiir die Reduktion bzw. Oxidation der beschichtenden Kathode, indem das Eise-
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natom wahlweise als Elektronendonator bzw. als -akzeptor dient. Fiir die Freisetzung des
abgeschiedenen Kohlenstoffdioxids wird das Eisen reduziert, um einen Elektronenmangel
(positive Ladung) im carboxylierten Anthraquinon zu bewirken. Dadurch erfolgt die rever-
sible Reaktion zur Beladung und das CO2 wird frei. Das freigesetzte CO2 wird abgepumpt
und steht fiir die weitere Verwendung zur Verfiigung. Durch die chemische Spezifitat von
Chinonen wird eine nahezu 100 %ige Reinheit des freigesetzten COg ermdglicht [126]. Der
schematischer Prozessablauf der Technologie wird in der Abbildung 4 dargestellt.

Abbildung 4: Darstellung des Elektrowechseladsorption-Prozesses, in Anlehnung an Vos-
kian, S. und Hatton, A. [126]

Im Gegensatz zu den konventionelle sorptionsbasierten Verfahren erfordert die Elektro-
wechseladsorption keine Temperatur- und/oder Druckschwankungen, um das abgeschie-
dene COq freizusetzen und das Sorptionsmittel fiir eine weitere Abscheidung zu rege-
nerieren. Das vollelektrische Verfahren minimiert diese Energieverluste im Vergleich um
bis zu 70 % aufgrund des Betriebes bei nahezu isothermen Bedingungen. Der bendtige
elektrische Strombedarf betrégt 277-646 kWh/tcp9 in Abhangigkeit der Auslastung [126].
AuBerdem operiert das Verfahren sogleich bei hoheren Wirkungsgraden, da es direkt auf
die Zielmolekiile (COz2) einwirkt und nicht auf ein Medium bzw. die Molekiile, in dem sie
sich befinden [125, 126].

Des Weiteren hat die Technologie das Potential sowohl aus hochkonzentrierten Quellen

als auch aus der Luft abzutrennen. Das Verfahren weist einen geringen Platzbedarf auf-
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grund der Tatsache, dass die Zellen theoretisch stapelbar sind und keine zusétzlichen
Zusatzkomponenten, wie z.B. zum Abscheiden oder zum Konditionieren, benotigt wer-
den. Diese Modularitat und die angebende hohe Zuverlassigkeit des Systems ermoglicht
die leichte Integrierung in vorhandene Prozesse und bietet sogleich eine breite Palette von
COg-Minderungsstrategien [125, 126].

Eine erste technisch-wirtschaftliche Bewertung (nichtoffentlich zugénglich) zeigt, dass die
COg2-Abscheidung mit solchen Anlagen je nach Einsatzgebiet mit Kosten zwischen ca. 45
und 90 €/tcp9 wirtschaftlich umsetzbar ist [126].

2.2.4 Membranbasiertes Direct Air Capture

Die membranbasiertes DAC (m-DAC) gilt als weitere praktikable Option fur die direkte
Abscheidung von COg aus der Luft. Im Vergleich zu den konventionellen DAC-Methoden
weist die Technologie zahlreiche Vorteile auf, vor allem aufgrund der geringeren Kosten,
den geringen Energieverbrauch und Platzbedarf, dem einfachen Aufbau (keine Regenera-
tionabschnitt notwendig) und Betrieb der Anlage. Zudem ist m-DAC skalierbar und kann
an einer Vielzahl verschiedener Standorte installiert werden. Die grofitechnische Umset-
zung der Membrantechnologie steht aber noch in der frithen Entwicklung und es gibt nur
wenige Pilotanlagen, die an COg-Punktquellen in Betrieb sind [23, 43, 57].

Die Umsetzung der Abscheidung von COg aus der Umgebungsluft auf Basis m-DAC gilt
als umstritten und wurde jahrelang praktisch ausgeschlossen. Die grofite Herausforderung
stellen die thermodynamischen Anforderungen an den Prozess dar. Im Vergleich zu kon-
zentrierten COq-Emissionsquellen ist der Partialdruck in der Luft von nur 40 Pa viel zu
gering, um den Kohlenstoffdioxid effektiv durch die Membranen zu leiten. Ohne zuséatzli-
che Komprimierung der Luft auf hohere Driicke, wire der Durchfluss durch handelsiibliche
Membranen verschwindend gering. Diese zusétzliche Verdichtung ist jedoch sehr energie-
und kostenintensiv und wurde bereits bei den Sorptionsverfahren als ineffizient bewertet
[40, 43]. Dariiber hinaus besteht bei den meisten Gastrennmembranen ein Kompromiss
zwischen Permeabilitat und Selektivitidt. Besonders in Situationen, wie in diesem Fall,
in denen eine hohe Leistungsfahigkeit der Membran erforderlich ist, kann dies zu starken
Einschréankungen in der Anwendung fithren. In einer Studie wurde zudem festgestellt, dass
fiir eine Senkung der Abscheidekosten eine verbesserte Gasdurchlassigkeit entscheidender
als eine Erhohung der Selektivitét ist [82].

Aufgrund dieser Tatsache der zu geringen Permeabilitat der vorhandenen Membranen
wurde m-DAC jahrelang nie wirklich in Betracht gezogen, erst mit der Entwicklung von or-
ganischen Polymermembranen mit hoher CO2-Permeanz wurde die Umsetzung der Tech-
nologie realistischer [43].

Untersuchungen von Castel, C., et. al. (2021) haben ergeben, dass einstufige Membran-
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einheiten mit konventionellen Materialien eine maximale CO2-Ausgangskonzentration von
2% ermoglichen [22]. Ein zweistufiges Verfahren kénnte diesen Wert auf 50 % steigern, je-
doch immer noch zu gering fiir eine effiziente Abscheidung. Mit Hochleistungsmaterialien
(kommerziell nicht erhéltlich) kénnen die CO2-Abscheideleistungen auf 12 % und 99 % ge-
steigert werden. Der Energiebedarf des m-DAC’s mit kommerziellen Materialien betrégt
18000 kWh/tco2, was im Vergleich zum oberen Bereich der Sorptionsverfahren sehr hoch
ist [22]. Der Energiebedarf kann durch einen Vakuumpumpenbetrieb minimiert werden,
allerdings wird dadurch eine groflere Membranflache bendttigt. Eine sehr hohe Membran-
permeanz ist daher von grofler Bedeutung, um die Grofle der Anlagen zu minimieren. Der
Energiebedarf kann fiir den Betrieb mit Hochleistungsmembranen und Vakuumbetrieb
auf 3.000 kWh/tcoo reduziert werden . Die Kosten fir diesen Prozess werden auf 2400-
8030 €/tco2 geschatzt [22].

Fiir eine hochreine CO2-Abtrennung aus der Luft sind jedoch nach aktuellem Stand mehr-
stufige Membranmodule erforderlich [43]. Eine schematische Darstellung eines mehrstufi-

gen m-DAC-Prozesses wird in der Abbildung 5 gezeigt.
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Abbildung 5: Vereinfachte schematische Darstellung des mehrstufigen m-DAC-Prozesses
(grim=gasférmig), in Anlehnung an Fujikawa, S., et. al. [43]

Die grofite Herausforderung dieser Prozesskonfiguration ist die Aufkonzentration des ver-
diinnten CO9 aus der Umgebungsluft. Je hoher die Kohlenstoffdioxidkonzentration ist,
desto effizienter ist die COg-Abscheidung iiber die Membran. Die Luft wird mit einem
Geblase in die erste Membran geleitet. Die erste Membranstufe kann in einem mehrstufi-
gen System jedoch die Funktion eines Arts ,Vorkonzentrators® einnehmen [23, 43].

Das m-DAC-Verfahren kann in ndher Zukunft bei weiteren Fortschritten der Membran-

technologie sehr interessant werden. Fiir die Umsetzung miissen aber zeitnah kiinftige



Grundlagen und Stand der Technik 13

technische Entwicklungsbedarfe definiert werden und detaillierte Kostenbewertungen ab-
gegeben werden. Grundsatzlich gelten Membrantrennverfahren als sehr geeignet fiir die
CO9-Abscheidung aus der Luft aufgrund der Fahigkeit COs selektiv zu transportieren
und andere Gasmolekiile zu behindern. Ebenfalls als eine vielversprechende Option gilt

die Integration des Verfahrens in bereits vorhandene DAC-Technologien [23].

2.2.5 Elektrodialyse

Ein alternatives Verfahren zur Regeneration des Hochdrucktemperaturverfahren auf Basis
einer Base ist die bipolare Membran-Elektrodialyse. Bei diesem Verfahren wird CO2 durch
Ionentransport durch die Membran aus dem Losungsmittel freigesetzt. Dieser Prozess wird
durch die Differenz des elektrischen Potenzials zwischen den Membranzellen angetrieben.
Der Vorteil dieses Prozesses ist es, dass die Energieversorgung rein elektrisch erfolgt und
der Kalzinatorkreislauf mit den hohen Temperaturanforderungen entféllt [40]. Zudem ent-
fallen die Phaseniiberginge und die Handhabung mit Feststoffen, da auch die Regeneration
in der fliissigen Phase ablduft. Je nach Anzahl und Art der gewéhlten Membranen kon-
nen verschiedene Zellkonfigurationen eingerichtet werden. Die einfachste Konfiguration
besteht aus Wasser, einer Ionenaustauschmembran und einer bipolaren Membran, deren
Aufgabe ist es Wasser in H*- und OH ™ -Ionen zu spalten. Das abgeschiedene Kohlenstoff-
dioxid im Kontaktor liegt als Bicarbonat (HCOs ~) und Carbonat (CO3 2~)-Ionen vor
und wird iiber die H"-Ionen in COy umgewandelt. Die regenerierte Losung wird zuriick
in den Kontaktor geleitet [36, 99].

Der Energiebedarf dieses Prozess ist stark von der Anordnung der Membranen in der Zelle
und dem Abstand benachbarter Membranen abhéngig. Eine Reduzierung der bendtigen
Energie ist im Vergleich zum HT-DAC-Verfahren, um bis zu 29 % mdglich. Zudem er-
folgt der Prozess bei hohem Druck (ca. 6 bar), um Blasenbildung des CO2 zu verhindern
[99]. Der Grund hierfiir ist, dass Kohlenstoffdioxid eine sehr geringe Loslichkeit in sauren
Losungen aufweist. Das hat zu Folge, dass der grofite Teil des COg in Form von Blasen
freigesetzt wird. Diese Blasen konnen zu einem Anstieg des elektrischen Widerstandes
fithren und somit den Energie des Prozesses erhthen [99].

Des Weiteren gilt der Prozess als mogliche Option, um Kohlenstoffdioxid direkt aus den
Ozeanen abzuscheiden. Der grofie Vorteil ware, dass keine grofe Mengen an Luftmassen

verarbeitet werden miissten [37].

2.2.6 Kohlenstoffmineralisierung

Ein alternativer Ansatz verwendet fiir die CO2-Abscheidung aus der Umgebungsluft das
auf der Erde reichlich vorhandene Mineral Calciumcarbonat (etwa 4% der Erdkruste).

Theoretisch kann jedoch jedes mineralisches Carbonat eingesetzt werden [79]. Das Verfah-
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ren ist vergleichbar mit dem erlduterten Hochtemperaturverfahren (siehe Kapitel 2.2.1),
jedoch wird fiir die CO2-Abscheidung keine alkalische Hydroxidlosung eingesetzt, son-
dern direkt mit einem pordsen Calciumhydroxid(Ca(OH)sg)-Feststoff. In Kontakt mit der
Umgebungsluft karbonisiert das Ca(OH)2 langsam zu Calciumcarbonat (CaCogz) [1, 79].

Ca(OH), (s)+COg (g) — CaCO3(s)  AH® = —113kJmol {5}

Das gebildete CaCOg wird anschliefend analog zum HT-DAC-Verfahren regeneriert, in-
dem eine Kalzinierung (siche Reaktion 3 - HT-DAC) und Hydratisierung (siche Reak-
tion 4- HT-DAC) durchgefiihrt wird. Die Hydratisierung kann tiber Wasser oder direk-
te mit dem Kontakt der Luft natiirlich erfolgen. AnschlieSfend kann der erzeugte reiche
COq-Strom weiter verwendet werden und das Ca(OH); steht wieder fiir die Abscheidung
bereit. Der Prozess erfolgt zyklisch, wobei das mineralische Sorptionsmittel wiederholt
karbonisiert und regeneriert wird. Der zyklische Charakter soll die Betriebskosten ver-
ringern. Zudem benoétigt keine Ventiltoren, um die Luft durch die Luftkontaktoren zu
transportieren. Die notwendige Abscheidungseffizienz wird durch eine Maximierung der
Kontaktflache zwischen Luft und Sorptionsmittel erreicht [79].

Ein weiterer Vorteil des Verfahrens, dass nur eine Kontaktoreinheit und ein Hochtempe-
raturreaktor benotigt wird [1, 79]. Das Verfahren wird in der Abbildung 6 abgebildet.

Abbildung 6: Konzept der passiven Mineralisierung (griin=gasférmig, blau=fliissig,
rot=fest), in Anlehnung an Abanades, C., et. al. [1]

Die grofite Herausforderung des Mineralisierungsverfahrens ohne Zwangsbeliiftung ist eine
effiziente Abscheidungsrate. Dies erfordert eine spezielle Kontaktoreinheit. In einem Kon-
zeptentwurf werden diinne Schichten von CaCQOgz-Pulver auf grofiflachige Platten gebracht,
die in dem Kontaktor vertikal gestapelt werden, um den Flachenbedarf zu minimieren und
den Kontakt zwischen Luft und Sorptionsmittel zu maximieren. Das Verfahren ermoglicht
eine Karbonisierung von 85% des verwendeten Ca(OH)2 innerhalb von 3 Tage [1, 79)].

Das Verfahren der Mineralisierung zur COgz-Abscheidung reduziert den Energieeinsatz
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fir die reine Abscheidung auf unter 13,8 kWh/tco2 und fiir den Gesamtprozess auf 1500
kWh/tcoo [79]. Gleichzeitig werden durch Verwendung von natiirlichen Mineralien als

Sorptionsmittel die Betriebskosten drastisch verringert [79].

2.2.7 Kiristallisation mit Guanidinsorptionsmittel

Ein weiterer alternativer Ansatz zur direkten Luftabscheidung beruht im Allgemeinen
auf der Kristallisation eines Guanidiniumcarbonatsalzes, das durch Erhitzen regeneriert
wird und das COgy freisetzt [40, 106]. Untersuchungen haben ergeben, dass das Guanidin
2,6-Pyridin-bis(iminoguanidin)(PyBIG) in der Lage ist direkt COg2 aus der Luft aufzufan-
gen und kristallines Carbonatsalz bildet, das anschlieSend regeneriert wird und das CO»
durch Erhitzung freigesetzt werden kann [106]. Jedoch weist die Reaktion fur die prakti-
sche Anwendung eine zu langsame Kinetik auf und die Kontaktfliche zwischen Luft und
Fliissigkeit ist fiir einen Kristallisationsautbau relativ klein, was zu einer geringen COq
-Absorptionsrate fiihren wiirde. Eine Losung dieser Probleme besteht darin, die PyBIG-
Kristallisation mit einem herkémmlichen wéssrigen Sorptionsmittel zu kombinieren [9)].

In dem DAC-Ansatz, wie in der Abbildung 7 dargelegt wird, erfolgt die Absorption des
CO2 aus der Umgebungsluft durch wéssrige Aminosauren. Die mit COs-beladenen Ami-
nosauren werden anschliefend mit einer Guanidinverbindung umgesetzt, was zur Kristal-
lisation eines Guanidiniumcarbonatsalzes mit sehr geringer Wasserloslichkeit und zur Re-
generierung des Aminosauresorptionsmittels fithrt. Die Kristalle werden aus der Losung
herausgefiltert und das CO2 kann durch Erhitzen der Carbonatkristalle auf 80-120°C
freigesetzt werden, wodurch sogleich das Guanidinsorptionsmittel quantitativ regeneriert
wird und in einem weiteren Zyklus eingesetzt werden. Die einzige Chemikalie, die im ge-
samten COo-Abtrennungszyklus verbraucht wird, ist Wasser, das bei Bedarf leicht durch

Kondensation zuriickgewonnen werden kann [9, 30, 106].

Abbildung 7: Vereinfachte Darstellung des DAC-Kristallierungsverfahrens
(grim=gasférmig, blau=flussig, rot=fest), in Anlehnung an Brethome,
F., et. al. [9]
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Dieses Verfahren kombiniert die Vorteile von wéssrigen Aminosduresorptionsmittel mit
denen von festen Adsorbentien. Die Aminosduren weisen eine leichte Verfiigbarkeit, ei-
ne schnelle Reaktionsgeschwindigkeit mit COsg, eine geringe Fliichtigkeit, ein einfaches
Scale-up und eine sehr gute Umweltvertraglichkeit auf. Das DAC-Verfahren profitiert von
den festen Adsorbentien durch die geringen Energie- und Temperaturanforderungen fiir
die Regeneration [30]. Durch den Verzicht der Erhitzung einer wéssrigen Losung wéhrend
der Regeneration kann der Energiebedarf drastisch reduziert werden. Zugleich wird der
Verlust des Sorptionsmittels durch Verdampfung und thermischen Abbau minimiert [9].
Als energieeffizientes Guanidinsorptionsmittel gilt Glyoxal-bis(iminoguanidine)(GBIG),
welches die Regeneration mit einem geringen Energiebedarf von 960 kWh /tcoo ermog-
licht [130]. Aufgrund des moderaten Temperaturniveaus ist der Einsatz von erneuerbaren
Energien moglich, um die Nachhaltigkeit des Prozesses zu erhohen. Fiir eine moglichst
grofle zyklische DAC-Kapazitit des Verfahrens ist die Gleichgewichtskonstante der Ami-
nosdurereaktion ein wichtiger thermodynamischer Parameter [9]. Es wird davon ausgegan-
gen, dass eine groflere zyklische Kapazitét erreicht wird, in dem Absorptionsmittel gewéhlt
werden, die der Gleichgewichtskonstante von GBIG (pxs=7,33-8,65) entsprechen. Eine zu
basische Losung, wie die meisten Aminoséuren (pxs=9-10,5), fiihrt zu einem ineffizienten
DAC-Prozess. Aus diesem Grund stellen Peptide [123], die aus mehreren Aminosduren
(z.B. Glycylglycin pgs=8,17) bestehen, eine interessante Alternative dar [30]. Obwohl
das DAC-Verfahren thermodynamisch sehr interessant ist, miissen fiir eine endgiiltige Be-
wertung des energetischen, wirtschaftlichen und 6kologischen Potentials weitere Studien

durchgefiithrt werden.

2.2.8 Nanofabriken

Ein weiterer innovativer Ansatz zur direkten Luftabscheidung entwickelte Freitas, R.
(2015), der auf Basis von Nanofabriken CO2 aus der Umgebungsluft abscheiden moch-
te. Dabei handelt es sich sozusagen um ,,Molekiilsortierrotoren® (siche Abbildung 8) [60].
Diese haben die Fahigkeit, den Kohlenstoffdioxid selektiv durch eine Barriere zu transpor-
tieren. Das Verfahren ist an natiirlichen Membranen, wie die in der menschlichen Lunge,
angelehnt. Die CO2-Molekiile haften dabei selektiv an dem Rotor und werden durch Dre-
hung auf die andere Seite transportiert. Sobald die Bindungsstellen weit genug gedreht
wurde, um die Aufnahmekammer rechts freizulegen, werden die gebundenen Molekiile
durch Stédbchen (z. B. Polyne), die von der Nockenoberflache nach aufien geschoben wer-

den, gewaltsam herausgeschleudert [60].



Grundlagen und Stand der Technik 17

- Sortierrotor

Molekiil in der
Bindungsstelle

— Mitnehmer

Mocken

Innenreservoir

Wand

Il i

L] | |

0 5 10 15 20
[nm]

Abbildung 8: ,Sortierrotor® der Nanofabriken, in Anlehnung an Freitas, R. [60]

Das abgeschiedene CO2 kann anschlieend zur Weiterverarbeitung transportiert werden.
Es ist keine weitere Kompression notwendig, da das abgeschiedene COs bereits wihrend
des Prozesses auf den gewiinschten Druck (ca. 100 bar) verdichtet werden kann [60].

Das Verfahren weist einen Energiebedarf von 333,33 kWh/top92 auf und ermoglicht eine
Abscheidung mit einer Reinheit von 99 % [60]. Bei flichenhafter Umsetzung kann die
Technologie eine kostengiinstige Alternative darstellen. In Kombination mit erneuerba-
ren Strom kénnen Abscheidekosten von 18,94 €/tcoo erreichen werden [60]. Zukiinftige
Generationen des Systems sollen sogar die die Abscheidung und Sequestrierung des at-
mosphérischem CO2 zu Gesamtkosten von etwa 0,07 €/tco2 erméglichen [60]. Trotz der
glinstigen prognostizierten Kosten sind aufgrund des sehr frithen Status der Entwicklung

Aussagen zur moéglichen Umsetzung des Verfahrens schwierig.

2.3 Entwicklungsstand

Seit der ersten Erwidhnung mit DAC die globalen COs-Emissionen zu reduzieren, wurden
zahlreiche Technologien (siehe Kapitel 2.2) zur CO2-Abscheidung entwickelt und vorge-
stellt. Die meisten dieser Technologien, wie das Hochtemperatur- und Niedertemperatur-
verfahren, beruhen auf sehr ahnliche Grundsétze wie die Abscheidung bei industriellen
Rauchgasen. Diese wurden lediglich auf die besonderen Anforderungen der Abscheidung
aus der Umgebungsluft modifiziert. Zudem wurden zahlreiche neuartige Technologien zur
Kohlenstoffdioxidabscheidung vorgeschlagen. Die entwickelten DAC-Technologien weisen
allesamt unterschiedliche Reife- und Leistungsgrade auf.

Eine international anerkannte Methodik zur Bewertung des Entwicklungsstandes von Zu-
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kunftstechnologien ist die Technology Readiness Level (TRL)-Skala. Diese Skala bietet
die Moglichkeit, den Stand einer innovativen Technologie auf ihrem Weg von der ersten
Idee (TRL 1) bis zur vollstandigen kommerziellen Umsetzung (TRL 9) zu beurteilen [57].
Ein weiterer Vorteil ist, dass die Methodik konsequent auf jede Technologie angewandt
werden kann und damit eine sektoriibergreifende Bewertung und Vergleichbarkeit ermog-
licht [57]. Die komplette TRL-Skala ist im Anhang A - Technology Readiness Level (TRL)
[91] erldutert.

In der Tabelle 1 werden die jeweiligen vorgestellten Technologien nach ihrem technologi-

schen Reifegrad charakterisiert.

Tabelle 1: Technologischer Reifegrade der DAC-Technologien

Art der Technologie Technology Referenz
Readiness Level

Hochtemperaturverfahren 7-8 [62]
Niedertemperaturverfahren 8-9 [7, 48]
Feuchtigkeitwechseladsorption 7-8 [57, 69]
Elektrowechseladsorption 4 [125, 126]
Membranbasiertes Direct Air Capture 1-3 [43]
Elektrodialyse 3-4 [99]
Kristallisation mit Guanidinsorptionsmittel 1-3 [9, 30, 106]
Nanofabriken 1-3 [60]
Kohlenstoffmineralisierung mit Ca(OH)a2 3-4 [79]

2.3.1 Kommerzialisierung

Ein wichtiger Schritt zur vollstindigen Umsetzung einer innovativen Technologie ist die
Kommerzialisierung [91]. Seit dem Jahr 2009 sind kommerzielle Bestrebungen auf dem
DAC-Markt zu erkennen. Die grofiten industriellen Unternehmen und Entwickler sind
Carbon Engineering (Kanada), Climeworks (Schweiz) und Global Thermostat (USA) [57].
Die Entwicklungsstande der Unternehmen unterscheiden sich stark, weisen jedoch allesamt
keine Marktreife auf.

Aktuell sind weltweit 19 DAC-Anlagen als Demonstrations- oder Pilotanlagen in Betrieb,
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die mehr als 10 ktcpo pro Jahr abscheiden. Die Anlagen verteilen sich auf Kanada, die
USA und Europa [56, 57].

Das Unternehmen Carbon Engineering (CE) wurde 2009 gegriindet und wendet das be-
schriebene Hochtemperaturverfahren aus dem Kapitel 2.2.1 an. Im Jahre 2015 wurde die
erste Pilotanlage in Squamish mit einer Abscheidung von 1t CO2 am Tag in Betrieb
genommen. Aktuell entwickelt das Unternehmen in Kooperation mit 1PointFive die ers-
te grof§ angelegte kommerzielle DAC-Anlage mit einer Kapazitdt zur COg-Abscheidung
von 1Mteope/a, die voraussichtlich 2024 im Perm-Becken (USA) in Betrieb gehen soll
[19, 57, 62]. Weitere DAC-Anlagen, auch mit angeschlossenen Anlagen zur Verwendung
des Kohlenstoffdioxids fiir die synthetische Kraftstofferzeugung (,,Air-to-Fuel“), werden an
mehreren Standorten in den Kanada, den USA und Europa geplant und entwickelt. Bei-
spielweise wird in Schottland eine Anlage (Betrieb ab 2024) geplant, die jéhrlich zwischen
500.000 und einer Million Tonnen COg abscheiden soll [19]. Zudem haben die Planungen
fir die erste kommerzielle Air-to-Fuel-Anlage in British Columbia (Kanada) begonnen,
die spatestens 2026 in Betrieb genommen werden soll [18].

Climeworks wurde 2009 als Spin-Off der ETH Ziirich gegriindet und betreibt aktuell 15
Demonstrationsanlagen, die auf dem NT-DAC-Verfahren (siche Kapitel 2.2.2) basieren
[57]. In den verschiedenen Projekten werden sowohl die geologische Speicherung, als auch
die Verwendung des abgeschiedenen COsy fiir die Herstellung von synthetischen Kraft-
stoff, erprobt. Die erste DAC-Anlage in industriellen Mafistab mit einer COq-Kapazitéit
von 900 tco2 im Jahr wurde 2017 in Hinwil (Schweiz) in Betrieb genommen. Diese An-
lage befindet sich auf dem Gelande der ortlichen Millverbrennungsanlage, aus der die
Abwérme in den Prozess integriert wird. Das gewonnene COs wird in ein nahegelege-
nes Gewichshaus zur Diingung von Gemiise eingesetzt [26, 57]. Nachdem eine kleinere
Anlage (Kapazitit: 50tcp2/a) mit angeschlossener geologischer Speicherung bereits im
Jahre 2017 auf Island erfolgreich installiert wurde, ist schliefllich 2021 eine groflangeleg-
te Anlage (,,Orca“) in Hellisheidi (Island) in Kooperation mit Carbfix zur Abscheidung
von 4000 tcp9 im Jahr in Betrieb gegangen. Die bendtige Energie wird durch ein Geo-
thermiekraftwerk bereitgestellt [25, 28]. Die DAC-Anlagen werden zudem im Rahmen des
Indrustriekonsortium ,,Norsk e-Fuel* zur Herstellung von synthetische Kraftstoffen ver-
wendet und untersucht. In Rahmen des Projekts soll in Norwegen eine Anlage entstehen,
mit der stufenweise bis 2026 jéahrlich 25 Mio. Liter erneuerbarer Flugkraftstoff produziert
werden konnen [34]. Zudem bietet Climeworks seit 2019 den ersten Dienst zur Kohlen-
stoffabscheidung fiir Privatkunden an [27, 80].

Das dritte grofle DAC-Unternechmen Global Thermostat, im Jahre 2010 gegriindet, forscht
ebenfalls an einem Adsorption-/ Desorptionsverfahren. Das Unternehmen betreibt 2 De-
monstrationsanlagen mit einer Kapazitit von bis zu 4000 tco2 im Jahr in den USA [57].

Global Thermostat erprobt in Zusammenarbeit mit ExxonMobil die Hochskalierung der
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DAC-Technologie, um jahrlich 1 Megatonne COs abscheiden zu koénnen [48]. In Chile
wird die Technologie im Rahmen der ,Haru Oni eFuels“-Pilotanlage zur Extraktion von
CO2 aus der Atmosphére eingesetzt, um in Kombination mit elektrolytischem Wasser-
stoff aus Windenergie synthetisches Methanol herstellen zu kénnen. Anschliefend wird
das Methanol in synthetischen Kraftstoff umgewandelt. Die integrierte Anlage ist fiir die
Abscheidung von bis zu 250 kgcpe pro Stunde (ca. 2000 topz/a) ausgelegt [49)].

Neben diesen grofien etablierten Unternehmen auf dem DAC-Markt existieren zahlreiche
kleinere Unternehmen, die vor allem spezielle Losungen anbieten. Diese Unternehmen ver-
wenden neben den weit entwickelten Technologieansatze auch bisher weniger betrachtete
Ansétze zur COsz-Abscheidung. In der Folge werden verschiedene Start-ups, die sich der
Kohlenstoffdioxidabscheidung verschrieben haben, vorgestellt.

Das finnische Unternehmen Hydrocell betreibt eine adsorption- und desorptionbasierte
Testanlage am technischen Forschungszentrum Finnland VTT mit einer Kapazitat von
1387 tcope/a [5].

Die Unternehmen Skytree und Infinitree bieten NT-DAC-Losungen an, die auf der Feuch-
tigkeitswechseladsorption basieren. Skytree aus den Niederlanden entwickelt dezentrale
DAC-Einheiten fiir den Einsatz in Klimaanlagen von Elektrofahrzeugen. Das Ziel ist es
die Energieeffizienz und somit die Reichweite der E-Fahrzeuge zu steigern. Hierzu wird an-
statt Frischluft anzusaugen, Kohlenstoffdioxid, Wasser und andere Schadstoffen wie NO x
und SOx aus der Raumluft entfernt. Das System dient vorwiegend der Steigerung der
Luftqualitét und nicht der Aufnahme von atmosphérischem COg [112]. Das Unternehmen
Infinitree vertreibt Losungen zur COz-Anreicherung fiir geschlossene Landwirtschaftsan-
wendungen [57].

Ein weiteres spannendes Projekt vermarktet aktuell das Unternehmen Carbon Collect, die
sogenannte ,,Mechanical Trees“ anbieten. Diese ,,Badume® benotigen keine externe Energie-
zufuhr um COs9 aus der Umgebungsluft abzuscheiden. Die Kohlenstoffdioxidabscheidung
erfolgt mit Wind und die Regeneration unter Verwendung von Wasser [29].

Das Elektrowechseladsorptionsverfahren wird aktuell von der Firma Verdox kommerziell
verfolgt, mit dem Ziel das System zeitnah zur Marktreife zu bringen. Jedoch bedarfst es
fiir eine kommerzielle Anwendung weitere Erkenntnisse tiber Leistung, Kosten, Materia-
lien, Betrieb und Wartung [125].

Das einzige bekannte Unternehmen, dass im Bereich der membranbasiertes DAC-Verfahren
entwickelt, ist das Unternehmen Carbyon. Hier wird eine diinne Membranfolie verwendet,
die urspriinglich fiir Photovoltaikanwendungen bestimmt war. Die Folie ist eine pordse
Struktur mit einer groflen inneren Oberfliche, die mit einem festen Sorptionsmittel be-
schichtet ist [21]. Zudem wird eine rotierende Trommel zur COg-Abscheidung verwendet.
Durch dieses Verfahren erhofft sich das Unternehmen eine drastische Reduzierung des
Energiebedarfes auf bis zu 1000 kWh/tcos und strebt fir 2024 die erste kommerzielle
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erhéltliche Maschine mit einer Kapazitat von 50-100 tcoo/a an [20, 21].

Das Unternehmen Heirloom hat ein fortschrittliches hybrides Konzept zur Kohlenstoffmi-
neralisierung entwickelt, dass energetisch giinstig ist, schnell und natiirliche vorhandene
Mineralien (Ca(OH)3) verwendet [79]. Die Unternehmen Soletair Power und Noya bietet
die Integration von DAC-Systemen in Gebaudebeliiftungsanlagen bzw. in Kiihltiirmen an
(86, 94].
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3 Techno-okonomische Studien

Die bisherigen vorgestellten Technologien weisen unterschiedliche Reifegrade auf. Ein ge-
eignetes Instrument fiir die Bewertung des Potentials und Durchfiithrbarkeit einer neuarti-
gen Technologie ist eine techno-6konomische Bewertung (TEA). TEA ist ein methodischer
Rahmen fiir die Analyse der technischen und wirtschaftlichen Leistung eines Prozesses,
eines Produkts oder einer Dienstleistung und berticksichtigt die Auswirkungen von For-
schung, Entwicklung, Demonstration und den Einsatz der Technologie [137]. Um den
Entwicklungsstand und die 6konomische Leistungsfdhigkeit der unterschiedlichen DAC-
Technologieansitze bewerten zu kénnen, wird in dieser Arbeit eine systematische Litera-
turrecherche iiber bisherige techno-6konomische Analysen durchgefiihrt.

Hierzu werden zu Beginn Suchbegriffe definiert. Nach ersten Literaturrecherchen ergibt
sich, dass die Fachliteratur hauptsachlich in der englischen Sprache gehalten ist. Die Su-
che wurde somit auf englischsprachige Suchbegriffe ausgeweitet. Die Suchbegriffe lauteten
,Direct Air Capture“ UND , Techno-economic assessment“, Direct Air Capture* UND
, Techno-economic* UND , Assessment®, ,,Direct Air Capture* UND , Techno-economic
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analysis“, , Direct Air Capture“ UND , Techno-economic“ UND ,Analysis “ und ,Direct
Air Capture“ UND , Techno-economic”. Zudem wurde auch nach sdmtlichen Kombinati-
onsmoglichkeiten der vorherigen Suchbegriffe mit den Abkiirzungen der Begriffe ,DAC*
und , TEA®“ gesucht. Die systematische Literaturrecherche wurde mit der englischspra-
chigen Internetsuchmaschine ,Scopus®, die als grofite Abstract- und Zitationsdatenbank
fir Peer-Review-Literatur gilt [104], am 01.06.2022 durchgefiihrt. Es wird mit Hilfe der
Suchbegriffe neben den Titeln, auch in den Schliisselwortern und den Abstracts mogli-
cher Artikel gesucht. Die Suche wurde ohne zeitlichen Rahmen durchgefiihrt. Der Fokus
lag jedoch auf neueren Arbeiten (ab 2010), um den Forschung und Entwicklungsstands
der verschiedenen Verfahren darlegen zu kénnen. Die Ergebnisse der Suche werden in der

Tabelle 2 dargelegt.
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Tabelle 2: Suchergebnisse der Wissensdatenbank ,,Scopus*

Suchbegriff Anzahl énzahl
Dokumente | Sekundéirdokumente!

,Direct Air Capture® + , Techno-economic 4 0

assessment

,Direct Air Capture” + , Techno-economic* 11 1

+ ,,Assessment*

,Direct Air Capture* + , Techno-economic 18 1

analysis*

,Direct Air Capture“ + , Techno-economic* 28 1

+ ,Analysis*“

,Direct Air Capture* + ,, Techno-economic* 35 2
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Die erfolgreichste Recherche ist die Suche nach den Suchbegriffen ,,Direct Air Capture”
UND ,, Techno-economic® mit 37 relevanten Titeln. Um einen Literaturiiberblick der ver-
schiedenen Suchergebnisse zu erhalten, werden die Titel und die Abstracts der Arbei-
ten gelesen. Der Fokus liegt darauf, dass die COo-Abscheidung aus der Umgebungsluft
(CO2-Konzentration: max. 500 ppm) inkl. einer techno-6konomischen Bewertung durch-
gefithrt wird. Im néchsten Schritt wird sich Zugang zu den entsprechenden Artikeln ver-
schafft und diese nach techno-6konomischen Gesichtspunkten ausgewertet. Arbeiten, die
auch die weitere Verwendung des abgeschiedenen Kohlenstoffdioxids bewerten, werden
aufgrund des thematischen Fokus dieser Arbeit nur betrachtet, wenn eine ausfithrliche
techno-6konomische Analyse des Abschnittes DAC vorliegt. Auflerdem werden wissen-
schaftliche Arbeiten mit anfanglichen Kostenschatzungen nicht beachtet, es sei denn die
Arbeit gilt als eine Benchmark-Analyse eines innovativen Technologieansatzes. Zahlreiche
Artikel scheiden nach den vorgestellten Auswahlkriterien bereits aus. Auf Basis dieser
Analyse wurden schliellich 29 Artikel in den Review mit aufgenommen. Nach ausfiihrli-
cher Analyse werden die Ergebnisse in Form einer Excel-Tabelle zusammengetragen (siche
Anhang B - Ergebnisse der techno-tkonomischen Studien).

Im néchsten Schritt wird das jeweilige Literaturverzeichnis der relevanten Quellen betrach-
tet. Durch die zitierte Literatur ist es moglich, sich einen noch tiefgreifenden Einblick in

den aktuellen Forschungsstand zu verschaffen und gleichzeitig auf vorhergegangen Arbei-

1Sekundirdokument sind Dokumente, die aus einer Scopus-Dokumentenreferenzliste ausgelesen wurden,
aber nicht direkt in der Scopus-Datenbank verfiighar sind, da diese nicht katalogisiert wurden [105].
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ten zu der Thematik zu treffen. Auf diesem Wege werden weitere Arbeiten identifiziert
und ebenfalls nach den dargelegten Kriterien ausgewertet.

Die systematische Literaturrecherche zum techno-ékonomischen Entwicklungsstand zeigt
nach intensiver Auswertung 34 relevante Quellen auf. Auf Grund der umfassenden Re-
cherche mit der Internetsuchmaschine ,Scopus® und der anschlieBenden Backward-Search
der wissenschaftlichen Arbeiten kann von einer umfassenden Erfassung relevanter Ar-
beiten ausgegangen werden. Im Folgenden werden die Quellen vor dem Hintergrund der

Forschungsfrage vorgestellt und ausgewertet.

3.1 Uberblick iiber techno-6konomische Analysen

In diesem Kapitel wird ein Gesamtiiberblick iiber verschiedene TEA-Studien gegeben,
die in der Literatur iiber DAC-Verfahren durchgefithrt wurden. Seit der ersten Formulie-
rung der Moglichkeit zur Reduzierung der globalen CO2-Emissionen durch DAC Ende der
1990er Jahre lag, anfanglich die Konzentration auf der Entwicklung und technischen Opti-
mierung von Technologien um den Anforderungen der Abscheidung des stark verdiinnten
Kohlenstoffdioxids aus der Umgebungsluft gerecht zu werden [67]. Aufgrund der extrem
verdiinnten CO2-Konzentration in der Luft wurden anfanglich chemische Sorptionsmittel
mit starken Bindungseigenschaften in der Literatur breit diskutiert. Zudem werden fliis-
sige Sorptionsmittel auf Basis starker Basen bereits seit langer Zeit in konventionellen
PSCC-Technologien eingesetzt [42].

Es wird in der Literatur iiber verschiedene Arten von Kosten im Zusammenhang mit
DAC berichtet. Auf der einen Seite gibt es die Kosten, die das Verfahren pro Tonne abge-
schiedene CO3 kosten wird (Bruttokosten), auf der anderen die Kosten fiir das pro Tonne
vermiedene COy (Nettokosten). Die Abscheidekosten geben damit sozusagen an, zu wel-
chen Kosten das CO9 verkauft werden muss, damit das Verfahren kostendeckend ist. Die
Vermeidungskosten erhohen diese Kosten, da die kompletten durch den DAC-Prozess ver-
ursachten Emissionen beriicksichtigt werden miissen [80]. Fiir eine detaillierte Bewertung
dieser Kosten ist die Durchfithrung einer moglichst vollstdndigen Lebenszyklusanalyse
notwendig. Diese geht weit iiber den Rahmen dieser Arbeit hinaus. Um eine Vergleichbar-
keit mit den Literaturangaben zu garantieren, werden in der Folge aufler bei explizierter
Angabe die Kosten pro Tonne abgeschiedenes CO4y angegeben. Die Kosten wurden bei
Bedarf mit dem jahrlichen durchschnittlichen Wechselkurs (siehe Anhang B - Ergebnisse
der techno-okonomischen Studien) des jeweiligen Betrachtungsjahres von Dollar in Euro
umgerechnet.

Eine Ubersicht iiber alle Kostenprognosen der techno-6konomischen Bewertungen zu den
unterschiedlichen DAC-Technologien ist nach den Technologien aufgeschlisselt und wird

in chronologischer Reihenfolge in der Abbildung 9 dargelegt.
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Abbildung 9: Ubersicht DAC-Abscheidekosten der techno-6konomischen Studien
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Die Grafik zeigt, dass die notwendigen Kosten fiir die Abscheidung von COy aus der
Luft von groflen Unklarheiten geprégt sind. Die meisten Arbeiten beziehen sich auf die
beiden am weitesten entwickelten DAC-Technologien, das Hoch- (13 Studien) und das
Niedertemperaturverfahren (9 Studien). Es ist auffillig, dass zahlreiche zumeist initiale
Arbeiten (5), DAC unabhéngig der Technologie analysieren, um Anforderungen fiir zu-
kiinftige Systeme zu identifizieren und die Umsetzbarkeit bewerten. Die Ergebnisse der
unterschiedlichen TEA-Studien werden im Folgenden vorgestellt.

Simon, A., et al. (2011) fiithrten Untersuchungen an einer generischen DAC-Technologie
durch, die nur durch ihren Energieverbrauch, ihren COs-Fuflabdruck und ihren Wasser-
verbrauch charakterisiert ist. In den 3 untersuchten Szenarien werden Kosten fiir die
Abscheidung von 72-899 € pro Tonne geschétzt. Zugleich wird darauf hingewiesen, dass
ausfithrliche Forschungen zur Kinetik und Thermodynamik des Abscheidungsprozesses
erforderlich seien, um die Prognosen zu bestétigen [109]. In einer empirischen Bewertung
existierender DAC-Systemen kamen House, K., et al. (2011) zu dem Schluss, dass die
Kosten fiir die direkte Luftabscheidung unterschatzt werden. Es wird im Vergleich zu
heutigen Erkenntnissen ein deutlich grofierer Energiebedarf (>3156 kWh/tco2) erwartet
und die Stromgestehungskosten erneuerbarer Energien mit Kosten von 75-150 €/ MWh,,
sehr hoch angesetzt. Die Kosten werden fiir DAC auf 719 €/tco2 prognostiziert [55]. In
einer weiterer Arbeit werden von Nemet, G. und Brandt, A. (2011) Kostenschatzungen
fiir die Entwicklung einer wettbewerbsfahigen direkten COs-Luftabscheidungstechnologie
abgegeben. Auf Basis einer Lebensdauer von 50 Jahren werden Kosten von 79 €/tcoo
erwartet [85]. Diese geringen Kosten sind hauptsichlich auf die lange Lebensdauer der
Anlage zuriickzufithren. Im Vergleich dazu ist in der Literatur hauptséichlich von einer
Lebensdauer um die 20 Jahre die Rede.

Eine weitere Bewertung fithrten Broehm, M., et al. (2015) durch. Die Kosten werden fiir
optimistische, realistische und pessimistischen Annahmen in einer Gréfenordnung von 90-
496 €/tco2 prognostizieren [12]. Eine erste Kostenschitzung fiir das HT-DAC-Verfahren
ohne Angabe von Kosten fiir die Anlage und Energiebedarfe wurde 2005 mit ca. 400 €
pro Tonne CO2 angegeben [61]. Eine DAC-Benchmarkstudie wurde von der American
Physical Society (APS) im Jahre 2011 veroffentlicht. In dieser Arbeit erfolgt eine umfang-
reiche Analyse der Energiebilanzen und wirtschaftlicher Aspekte der DAC-Technologie.
Das vorgestellte System ermoglicht die Abscheidung des Kohlenstoffdioxids aus der Luft
fiir Kosten im realistischen Szenario von 395 €/tco9 bis zu 309 €/tco2 im optimistischen
Szenario [113].

Dieses beschriebenes Referenzsystem wurde von Mazzotti, M. et al. (2013) und Zeman,
F. (2014) in weiteren Studien untersucht und optimiert. In der ersten Studie wurde eine
Optimierung des Kontaktors auf Basis neuartiger Packungsmaterialien vorgeschlagen. In

Abhéngigkeit des Preises und der Energieverbrauche der unterschiedlichen Materialien
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konnen die Kosten fiir die Abscheidung auf 299-323 € pro Tonne reduziert werden [77].
Zeman, F. hat die vorgeschlagenen Optimierungen aus dem APS-Bericht angewendet und
konnte die Kosten auf bis 233,50 €/tco2 minimieren [136].

Eine weitere Kostenreduzierung haben Holmes, G. und Keith, D. (2012) durch eine grund-
legende Anderung des Kontaktordesigns erreicht. Dieses Design wird im Verfahren von
Carbon Engineering eingesetzt. Die Kosten sanken damit fiir die ,,reine” COg-Abscheidung
auf 267 /tcoo [52]. Keith, D., et al. lieferten 2018 erstmalig eine detaillierte techno-
okonomische Analyse einer 1 Mtcps/a-Anlage der HT-DAC-Technolgie von Carbon Engi-
neering. Auf Grundlage der Pilotanlage in Squamish und Simulationsergebnissen werden
Abscheidungskosten in einem Bereich von 80-197 € pro Tonne CO4 erwartet. Zudem wurde
zum ersten Mal ein vollstandiges nachhaltiges elektrisches System zur Kostenminimierung
vorgeschlagen [62]. Efimova, O. (2018) und Fasihi, M., et al. (2019) haben eine Bewertung
eines vollelektrischen HT-DAC-Verfahren fiir das Jahr 2020 vorgenommen. Erstere schatzt
die Kosten in Hohe von 344-433 €/tcoo in Abhéngigkeit der Auslastung [35]. Hingegen
erwartet Fasihi, M., et al. sogar geringere Kosten im Bereich von 268-286 €/tco2 je nach
Ausnutzung [42].

Eine weitere Benchmarkstudie der National Academies of Sciences, Engineering and Me-
dicine (NASEM) (2018) untersucht mogliche Energiequellen. In diesem Bericht werden
Kosten fiir ein rein erdgasbetriebenen System von 125-224 €/tcp9 bis hin zu einem neu-
artigen solarbetriebenen Prozess mit wasserstoffbefeuerten Kalzinator von 269-425 € /tcoo
erwartet [84]. Ein Vergleich des Betriebes mit Erdgas und der vollelektrischen Energie-
versorgung auf Basis verschiedener erneuerbarer Energiequellen, wie Wind, Solar, Geo-
thermie und Kernenergie, erstellte McQueen, N.; et al. (2021) in ihrer Studie. Zusétz-
lich wurde die horizontale und vertikale Stromungsrichtung im Kontaktor betrachtet.
Fir das konventionelle DAC-Designs werden Kosten von 193-342 €/tcoo geschétzt. Fir
ein vollelektronisches System werden im giinstigen Fall der Energieversorgung auf Basis
von Geothermie Abscheidungskosten von 219-386 €/tco2 geschatzt. Im teuersten Szena-
rio wird die Energie in Form von Photovoltaik auf Basis des saisonalen Minimum zur
Verfiigung gestellt. Es werden Kosten von 403-605 €/tco2 prognostiziert [78]. Marchese,
M., et al. (2021) und Daniel, T., et al. (2022) haben eine weiterfithrende Analyse mit
Verwendung des abgeschiedenen CO2 mit angeschlossener Fischer-Tropsch-Synthese mit
unterschiedlichen Energiequellen bzw. einer Festoxid-Elektrolyseeinheit durchgefiihrt. In
der detaillierten Kostenanalyse des DAC-Abschnittes werden in den Studien Prognosen
von 264-282 €/tco2 bzw. im Basisfall von 323 €/tco2 abgegeben [31, 75].

Eine weitere grofle Anzahl von wissenschaftlichen Veréffentlichungen in der Literatur kon-
zentriert sich auf das NT-DAC-Verfahren. In der Studie von Sinha, A., et al. (2016) wurden
als Adsorptionsmittel eines Temperatur-Vakuum-Wechsel-Adsorptionsverfahrens 2 unter-

schiedliche metallorganische Geriiste (MIL-101(Cr)-PEI-800, mmen-Mgs(dobpdc)) bewer-
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tet. Die prognostizierten Kosten fiir die Sorptionsmitteln betragen 68-127 € bzw. 54-172 €
pro Tonne abgeschiedenes Kohlenstoffdioxids [110]. Efimova, O. und Fasihi, M., et al. le-
gen ebenfalls fiir diesen Technologieansatz Analysen vor und prognostizieren Preise von
133 bzw. 133-289 € pro Tonne COq [35, 42]. Ein NT-DAC-Systemlayout auf Basis eines
amin-/iminbasierten Adsorptionsmittels und eines Zyklons zur CO2-Abscheidung entwar-
fen und untersuchten Krekel, D., et. al.. Aufgrund des hohen Energiebedarfes schwanken
die Vermeidungskosten fiir COz-Emissionen (Abscheidekosten nicht angegeben) zwischen
703 und 1182 €/t je nach eingesetzter Energiequelle [66]. Der DAC-Benchmark-Bericht
der NASEM legte ebenfalls eine Bewertung des Adsorptions- und Desorptionsverfahren
vor. Fir den mittleren Prognosebereich werden Kosten von 75-193 €/tcoo erwartet [84].
Aufbauend auf dieses Referenzsystem und unter Verwendung eines Monolith-Kontaktors
analysierte McQueen, N., et. al. die direkte Luftabscheidung und Sequestrierung mit In-
tegration von kohlenstoffarmer Warmeenergie in den USA. Es werden Kosten zwischen
181-205 € /tco2 in Abhéngigkeit der gewédhlten Energiequelle prognostiziert [81].

Sinha, A. u. Realff, M. (2019) untersuchen das Verfahren auf Basis eines Temperatur-
wechsels unter Verwendung von Niederdruckdampf in 1300 unterschiedlichen Szenarien.
Fiir die mittlere Kostenschatzung werden 76-195 € pro Tonne COg erwartet [111]. In einer
Studie bewertet Wijesiri, R., et al. (2019) den Einfluss von trockener und feuchter Luft
auf die Adsorption/ Desorption des Kohlenstoffdioxids. Als Ergebnis ergibt sich, dass tro-
ckene Luft (539 €/tcp2) 6konomischer als feuchte Luft (579 €/tco2) ist [128].

Fir die Feuchtigkeitswechseladsorption wurden von Lackner, K. (2009) in einer ersten
Prognose Kosten von 144 €/tcoq erwartet [69]. Aufgrund der Kosten wirkt das Verfahren
sehr interessant, dennoch existiert in der Literatur bis heute keine weitere Arbeit fiir diese
Technologie. Eine erste techno-6konomische Analyse des DAC-Prozesses, der die Absorp-
tion des Hochtemperaturverfahrens und die Regeneration auf Basis von Elektrodialyse
untersuchten, haben Sabatino, F., et al. (2020) vorgelegt. Fur das untersuchte Verfahren
in der Studie wird die Luftkontaktoreinheit von Carbon Engineering verwendet. Aufgrund
der hohen Kosten fiir die bipolare Membran und den Ionenaustauschmembranen werden
Abscheidungskosten von 673 € pro Tonne prognostiziert. Diese Technologie wird daher
erst interessant, wenn verbesserte Membranen und preiswerte erneuerbare Energien zu-
kiinftig zu Verfiigung stehen [99].

Weitere Studien (3) haben die Anwendung der fortschrittlichsten Technologie zur Ab-
scheidung von Kohlenstoffdioxids aus Punktquellen (TRL9) fiir den Einsatz in der Um-
gebungsluft untersucht. Dabei handelt es sich um das Absorptions-/ Regenerationsver-
fahren unter Verwendung von aminbasierten Losungsmittel (Aminwésche). Kiani, A., et.
al. (2020) prognostizierten Kosten fiir die Aminwésche auf Basis einer Monoethanolamin
(30 Gew.%)-Losung im Ausgangsszenario in Hohe von 1535 € /tco2. Durch Designoptimie-

rungen wurden die Kosten auf bis zu 571 €/tco2 gesenkt [63]. In einer weiterfithrenden
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Studie untersuchten die Forscher die Kombination der Technologie mit einer anschliefen-
den Methanisierung. Im Zuge der Optimierung des Verfahrens konnten die Kosten fiir
die CO2-Abscheidung weiter auf bis zu 61 €/tco2 reduziert werden [64]. Sabatino, F., et
al. (2021) optimiert die Abscheidekosten fiir das HT-DAC-Verfahren, NT-DAC-Verfahren
und Aminwasche allesamt in einer Prozesssimulation unterhalb der Preisgrenze von 169 €
pro Tonne COs (keine genaue Angaben, nur graphische Darstellungen) [98].

Des Weiteren ist es sehr interessant, zukiinftige Abscheidekosten unter Beriicksichtigung
zukiinftiger Entwicklungen der Technologie zu bewerten. Nur wenige Arbeiten haben eine
zukiinftige Kostenprognose abgegeben. Die Ergebnisse der Technologiefortschreibung der
DAC-Technologie werden zu meist fiir das Jahr 2050 dargelegt, um das Kostenreduzie-
rungspotential im Zuge der Anforderungen des Pariser Abkommens darstellen zu kénnen.
Die moglichen zukiinftigen Abscheidekosten der techno-6konomischen Studien werden in
der folgenden Abbildung 10 abgebildet.
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Abbildung 10: Ubersicht der DAC-Abscheidekosten 2050 der techno-6konomischen Studi-
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Die anfianglichen technologieunspezifischen Arbeiten haben zur Potentialbewertung der
DAC-Technologie zahlreich die zukiinftigen Abscheidekosten untersucht. Broehm, M., et
al. Nemet, G. und Brandt, A. bewerten die CO2-Abscheidungskosten fiir das Jahr 2050
mit 24 €/tcos bzw. 36-127€/tcoo [12, 85]. Selbst in der kritischen Analyse des DAC-
Verfahrens von House, K., et al. wird eine Reduzierung der Kosten auf 216 € pro Tonne
CO2 prognostiziert [55]. Lackner, K. und Azarabadi, H. (2021) haben ein Buy-Down-
Modell entwickelt, um zu untersuchen, welche Mafinahmen no6tig sind, um die Kosten
unter der Grenze von 100 $/tco2 (<85 €/tco2) zu reduzieren. Im analysierten Basisfall
wird von Abscheidungskosten von 422 € pro Tonne CO2 ausgegangen. [68].

Eine Bewertung der zukiinftiger Kosten des NT-DAC-Verfahrens sowie des HT-DAC-
Verfahren geben Efimova, O. und Fasihi, M., et al. ab. Fiir das Hochtemperaturverfahren
werden Abscheidekosten in Hohe von 84-120 €/tcp9 bzw. 71-80 €/tcoo erwartet. Hinge-
gen werden fiir das Niedertemperaturverfahren noch geringere Kosten prognostiziert. Fir
das Jahr 2050 werden Kosten von 31 €/tco9 bzw. 32-80 €/tco2 berechnet [35, 42]. Daniel,
T. et. al. reduziert die Kosten fiir die Abscheidung in seiner weiterfithrenden Studie auf
bis zu 147 € pro Tonne COz [31]. Eine spezielle techno-6konomische Analyse bewertet das
zukiinftige Potential der NT-DAC-Technolgie mit Kopplung erneuerbarer Energien in der
Maghreb-Region. Auf Basis der auflergewohnlichen Leistungsfidhigkeit fiir Photovoltaik
und Windenergie in dieser Region werden Kosten von 45-55 € /tcos prognostiziert [11].
Hanna, R., et al. (2021) analysiert einen kriegsédhnlichen Einsatz des Verfahrens als politi-
sche Antwort auf einer Klimakrise und prognostiziert Abscheidekosten fiir das Jahr 2075
(keine genaue Angabe 2050, nur graphische Darstellung) fiir das HT-DAC-Verfahren von
91-553 €/tco2 und fiir das NT-DAC-Verfahren von 56-215 €/tco2 [51]. Fiir die Feuchtig-
keitwechseladsoprtion wird auf Basis weiterer Fortschritte in der Entwicklung eine Redu-
zierung der Kosten auf 22 €/tcoo erwartet [69].

Die Kostenanalysen der Studien sind allesamt schwer miteinander zu vergleichen. Um die
geschatzten Kosten, die in der Literatur zu finden sind, vergleichen zu kénnen, miissen
sie die gleichen Randbedingungen aufzeigen. Leider weisen die Studien zumeist stark un-
terschiedliche Rahmenbedingungen auf. Auflerdem stehen zahlreiche wichtige Parameter
trotz begleitendem Informationsmaterial nicht zur Verfiigung. Zu den wichtigsten Uberle-
gungen gehoren bei der Bewertung der Direct Air Capture-Technologie die Systemgrenzen,
welche Komponenten in den Kosten enthalten sind und inwieweit die betrachte Anlage
sowohl vorgelagerte als auch nachgelagerte Verarbeitungsprozesse umfasst. Ein auffélliger
Punkt hierfiir ist die Einbeziehung der COs-Kompression in den Studie. Es variiert sehr
stark zwischen den verschiedenen Arbeiten, ob die notwendige Verdichtung bis zu einem
Druck von 150 bar fiir die Weiterverarbeitung des CO2 beriicksichtigt wird oder nicht. Hier
ist auffillig, dass die meisten Studien zu den NT-DAC-Verfahren die COo-Kompression
nicht beachten. Die meisten Arbeiten zu HT-DAC-Verfahren fithren jedoch eine Bewer-
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tung durch.

Fiir die Kostenbewertung werden eine Handvoll wirtschaftlicher Parameter herangezogen.
Die Kosten werden mafigeblich von den Kapital- (CAPEX - Capital Expenditure) und
den Betriebsausgaben (OPEX - Operational Expenditures) fir die Anlage bestimmt. Die
CAPEX umfassen samtliche Investitionen fiir die DAC-Anlage, wie die benotigen Ma-
schinen, Gebdude und Erstausriistungen. Aulerdem gehoren auch Reperaturen und In-
standhaltungsmafinahmen dazu. Die OPEX sind die Ausgaben, um den kontinuierlichen
Betrieb der Anlage zu ermoglichen. Dazu gehoren die Kosten fiir Roh- und Betriebss-
toffe, Personalkosten, Energiekosten und Kosten fiir Vertrieb und Verwaltung. Fiir die
Kostenschatzung ist die Verwendung eines Skalierungsfaktors ein geeignetes Instrument,
um die reinen Modulkosten der Anlage in vollstandig installierte Kosten umzuwandeln,
die sowohl die Kosten innerhalb als auch auflerhalb der Anlagegrenzen berticksichtigen.
(80, 90, 113].

Zu den weiteren zu betrachtenden Parametern gehoren die gewichteten durchschnittlichen
Kapitalkosten (WACC - Weighted Average Cost of Capital), die das Risiko der Investition
fiir die Investoren als Kapitalkosten darstellen, die sowohl die Zinsen fiir das geliehene Ka-
pital als auch die zu erwarteten Renditen der Investoren beinhalten. Je hoher das Risiko
des Verfahrens ist, desto hoher fallen die WACC aus [80]. In Kombination mit der wirt-
schaftlichen Lebensdauer der Anlage kann der Annuititenfaktor (CRF - Capital Recovery
Factor) bestimmt werden. Dieser bestimmt die annualisierten Kapitalaufwendungen fiir
das System, was auf eine grofle Abhéangigkeit der Kosten pro Tonne abgeschiedenen COq
auf der Grundlage des in der Analyse verwendeten Faktors hinweist [80].

Zusatzlich werden die Abscheidungskosten mafigeblich vom Preis und Bedarf der Energie
bestimmt. Die Energie muss in elektrischer und thermische Form bereitgestellt werden,
um die entsprechenden Teile der DAC-Systeme mit Strom und Wéarme zu versorgen. Als
Energiequellen stehen Sonne, Wind, Erdgas, Kohle und Kernkraft zur Verfiigung [81]. Des
Weiteren sind auch die Emissionen der verwendeten Energiequelle zu beriicksichtigen. Bei
der Verwendung von Strom oder Warmeenergie auf fossiler Grundlage sind die mit der
Energieerzeugung verbundenen Emissionen in der Regel hoher als bei erneuerbaren Ener-
giequellen [80]. Zugleich sind die erneuerbaren Energiequellen im Sinne des Erreichen der
Ziele des Klimawandels von besonderer Bedeutung und bediirfen die Integration in den
Prozess. Hier ist zu beriicksichtigen, dass die Energiekosten fiir die verschiedenen Ressour-
cen sich regional stark unterschieden, was sich auch auf die wirtschaftliche Rentabilitét
des Verfahrens auswirkt. Ein weiterer zu berticksichtigender Faktor ist die zukiinftige
Entwicklung dieser Energiequellen. Die wichtigsten Randbedingungen und Parameter der
verschiedenen Studien sind im Anhang B - Ergebnisse der techno-6konomischen Studien
dargelegt.

Ein weiterer Grund fiir die grolen Unklarheiten der Arbeiten ist, dass sich kein allge-
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mein anerkannter Standard fiir die Erstellung von technisch-6konomische Bewertungen
von DAC herausgebildet hat [137].

Diese Tatsachen fithren zu einer schwierigen Vergleichbarkeit der Studien, dennoch kénnen
aus der systematischen Literaturrecherche zum techno-6konomischen Entwicklungsstand
Riickschliisse abgeleitet werden. Die groflen Ungewissheiten aufgrund des Reifegrades der
DAC-Technologien zeigen sich auch in den Kostenprognosen der Studien wieder, wie in
der Abbildung 9 dargestellt. Die Kostenprognosen zu den einzelnen DAC-Technologien
schwanken stark. Besonders die anfianglichen generischen DAC-Studien prognostizierten
stark verschiedene Kosten von 72-899 €/tco2, zeigen aber das die Technologie unter be-
stimmten Voraussetzungen grundsétzlich wirtschaftlich umsetzbar ist. Die Studien zu den
Hochtemperaturverfahren bewertet die Kosten zwischen 80-605 €/tco2. Trotz des jahre-
langen industriellen Einsatzes von grofien Teilen, bes. Kalzinatorkreislauf, dieser Tech-
nologie schwanken die erwartbaren Preise fiir die CO2-Abscheidung relativ stark. Damit
wird die groBe Abhéngigkeit von den verwendeten Ausgangsparametern und den Syste-
mentwiirfen der jeweiligen Studie bestéatigt. AuBerdem ist es auffillig, dass die Kostenbe-
wertungen sich unabhangig des jeweiligen Betrachtungsjahrs unterscheiden.

Die deutlich niedrigsten Abscheidekosten (80-197 €/tcp2) geben Keith, D, et. al. an. Hier
ist zu beriicksichtigten, dass die Autoren Mitarbeiter von Carbon Engineering und kom-
merzielle Beweggriinde zu beachten sind. Diese Studie baut auf den Erkenntnissen aus
einer Pilotanlage auf [62].

Die Kostenschatzungen (12-939 €/tc02) des Niedertemperaturverfahrens schwanken stér-
ker. Die grofiten Kosten sind jedoch auf spezifische Referenzanlagen zuriickzuftihren [66].
Dennoch ist festzustellen, dass die prognostizierten Abscheidekosten leicht geringer als
beim HT-DAC-Verfahren ausfallen.

Die weiteren betrachteten DAC-Technologien zeigen nach aktuellem Stand in den Analy-
sen zu grofie Unsicherheiten und Kosten auf. Die Aminwésche, die aufgrund ihres langes
Einsatzes fiir die CO2-Abscheidung aus Punktquellen ein sehr geringes Einsatzrisiko dar-
stellt, zeigt jedoch hohe Kosten bis zu 1535 €/tcp9 aufgrund des extremen Energiebedar-
fes. Die Integration in eine weiterfithrende Anlage konnte jedoch interessant sein, durch
die Integration der vorhandenen Prozesswarme. Die erste und bisher einzige Analyse zur
Feuchtigkeitwechseladsorption fithrt im Jahr 2009 Kosten in Hohe von 144 € pro abgeschie-
denes COg auf. Fiir die rein elektrische Regeneration auf Basis von Elektrodialyse wurde
in einer ersten Prozesssimulation Kosten von 673 €/tco2 ermittelt und auf das grofie Op-
timierungspotential hingewiesen. Um eine vertrauenswiirdige Aussage tiber die zu erwar-
tenden Kosten dieser Technologien treffen zu kénnen, miissen weitere techno-6konomische
Analysen durchgefiihrt werden, die Techniken in Rahmen von Demonstrations- und Pi-
lotanlagen erprobt und das Verfahren optimiert werden.

Die Unklarheiten zeigen sich ebenfalls bei den zukiinftigen Kostenbewertungen der Tech-
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nologien, dennoch werden signifikante Kostenreduzierungen erwartet. Die Kosten fiir 2050
sinken wahrscheinlich fiir die direkte Luftabscheidung des Kohlenstoffdioxids unter die
Grenze von 100 €/tco2 technologieunabhéngig. Die Reduzierung der Kosten fir das NT-
DAC-Verfahren werden deutlich grofler ausfallen als die des HT-DAC-Verfahrens. Dies
ist auf die technische Spezifikation und das Optimierungspotential der Technologie zu-
riickzuftihren. Fir die Feuchtigkeitwechseladsorption gilt das gleiche wie bei der aktuellen
Prognose. Die erwartenden geringen Kosten in Hohe von 22 €/tcoo zeigen, dass diese
Technologie zukiinftig durchaus interessant sein konnte.

Die groflen Ungewissheiten, wie viel DAC heute und langfristig kosten, stammen auch
davon, dass in vielen Studien von NOAK-Anlagen (Nth of a kind) ausgegangen wird, die
nicht reprasentativ fiir eine FOAK-Anlage (First of a kind) sind [135]. Ein groBer Ein-
flussfaktor auf die Abscheidekosten ist der Energiebedarf und die verbundenen Kosten des
jeweiligen Referenzsystems der techno-okonomischen Analysen. Um die Kosten bewerten
zu konnen, miissen daher auch der betrachtende Energiebedarf inkl. des Preises der je-
weiligen Studien fiir eine Bewertung ausgewertet und berticksichtigt werden. Zahlreiche
Energieangaben verschiedener Arbeiten standen aus den erwédhnten Grinden nicht zur
Verfiigung. Die zugénglichen Elektrizitatsbedarfe und Warmebedarfe der verschiedenen
Studien werden in den Abbildungen 11 und 12 dargestellt.

Nicht in den Abbildungen zu sehen sind die Preise der gewéhlten Energiequelle, die oft die
Kostenentlastung der Technologie begrenzen [55]. Diese sind im Anhang B - Ergebnisse

der techno-6konomischen Studien hinterlegt.
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Abbildung 11: Ubersicht des Elektrizitdtsbedarfes der techno-6konomischen Studien

In den unspezifischen Analysen schitzen House, K. et. al. den Elektrizitdtsbedarf auf
3156 kWh¢; /tco2. Unter Berticksichtigung der Stromkosten von 75-100 € /MWh weist dies
auf die Annahme von zu hoch prognostizierten Abscheidekosten hin [55]. Broehm, M., et
al. bewertet ein Strombedarf von 417-528 kWh,; /tco2 [12].

Die Studien zu den HT-DAC-Verfahren weisen stark unterschiedliche Energiebedarfe von
0 bis zu 5500 kWhy; /tco2 auf. Anfangliche Studien (z.B. Socolow, R, et al. (2011), Zeman,
F. (2014)) speisen den Kalzinator, um den hohen thermischen Anforderungen ( 900 °C)
gerecht zu werden, mit Erdgas und betreiben hauptséchlich den Kontaktor und die Pum-
pen mit Strom [113, 136]. Keith, D, et al. untersucht sogar den Fall, dass die elektrische
Energieversorgung komplett tiber den Betrieb einer Gasturbine erfolgt [62]. Aufgrund
des entstehenden COo-Fulabdruck durch die Verbrennung des Erdgases ist man sich an-
schliefend einig, dass eine nachhaltige Anwendung dieser Technologie nur entstehen kann,
wenn erneuerbare Energien in den Prozess integriert werden. Efimova, O., Fasihi, M., et
al., Hanna, R., et. al. und Daniel, T., et al. bewerten die rein elektrische Variante (1380-
4358 kWhe; /tco2) des Hochtemperaturverfahrens [31, 35, 42, 51]. Zudem wird ebenfalls
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ein wasserstoffbefeuerter Kalzinator in Betracht gezogen. Jedoch weist die Technologie
einen sehr hohen Energiebedarf aufgrund der Elektrolyse des Wasserstoffes mit bis zu
5500 kWh,; /tcog auf [51, 84].

Die Arbeiten zu den NT-DAC-Verfahren weisen auf einen geringeren Elektrizitatsbedarf
von bis zu ca. 650 kWhg;/tcoo hin. Der groBere Strombedarf (1014 kWh,;/tco2) der Ar-
beit von Krekel, D., et al. stammt vom verwendeten Zyklon fiir die CO2-Abscheidung [66].
Die Feuchtigkeitkeitwechseladsorption, bei der die Adsorption keine thermische Energie
erfordert, bendétigt elektrische Energie in Hohe von 316 kWhy; /tco2 [69]. Dieser geringe
Energiebedarf zeigt die Konkurrenzfahigkeit dieser Technologie. In den aminwéschebasier-
ten Studien werden fir die Bewertung ein Elektrizitatsbedarf von 308-1452 kWh,;/tco2
herangezogen [63, 64, 98]. Aufgrund des niedrigen COg-Partialdrucks in der Luft ist eine
Rezirkulation des Losungsmittels um die Absorptionssdule erforderlich, um eine ausrei-
chend hohe COs-Beladung vor dem Regenerationsschritt zu erreichen [64]. Fiir das voll-
elektrisches Elektrodialyse-Verfahren betragt der Strombedarf 1489 kWhe; /tco2 [99] und
befindet sich daher im gleichen Rahmen der vollelektrischen HT-DAC-Verfahren.
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5400
5200
5000

4800

88
g
X
X

¥
‘3\‘9 * Benchmarkstudie

Abbildung 12: Ubersicht des Wirmebedarfes der techno-okonomischen Studien
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Neben den elektrischen Energienanforderungen spielen bei der Beurteilung der DAC-
Technologien die geforderten thermischen Energien eine wichtige Rolle. In den anfing-
lichen unspezifischen Arbeiten gibt Broehm, M., et al. einen Bedarf in Héhe von 1667-
2778 kWhyy, /tco2 an [12]. Die rein elektrischen Varianten bendtigen zusétzliche keine ther-
mische Energien. Die angenommenen Warmebedarfe der HT-DAC-Verfahren unterschei-
den sich stark aus. Die Referenzsystem, die um die hohen Temperaturen ( 900°) zu er-
reichen den Kalzinator mit Erdgas betreiben, benétigen zwischen 1400-2972 kWhyy, /tcos.
Der Brennstoff Wasserstoff ersetzt lediglich das fossile Erdgas, wodurch sich jedoch nicht
der Bedarf an thermischer Energie dndert [78, 84]. Die wasserstoffbefeuerte Variante der
Studie von Hanna, R., et. al. geben keinen spezifischen Warmebedarf an, da das Wasser-
stoff innerhalb des Systems durch den zugefithrten Strom produziert wird [51].

Die Studien der NT-DAC-Verfahren geben einen Warmebedarf von 944-4364 kWhyy, /tcoo
an. Auffillig ist hier, dass die Studie von Wijesiri, R., et al. ein weit hoheren Bedarf
(3661-4364 kWhyy, /tco2) fir ihre Bewertung zugrunde legen [128]. Aufgrund des geringen
erforderlichen Temperaturniveaus (80-120 °C) des Niedertemperaturverfahrens ist neben
der Verwendung von erneuerbarer Energie die Integration von industrieller Abwéarme bzw.
bei weiterfiihrenden Anlagen die Verwendung von auftretender Prozesswiarme, wie z.B.
der Wasserstoffelektrolyse moglich. Die Integration dieser Warme hat zudem den Vorteil,
dass diese Energie quasi kostenfrei zur Verfiigung steht, die Energiekosten damit drastisch
sinken und damit auch die Abscheidekosten reduziert werden kénnen. Der nicht vorhan-
dene Warmebedarf der Studie Krekel, D., et al. liegt daran, dass von einer vollstdndigen
Wiérmertickgewinnung ausgegangen wird und der thermische Bedarf des Prozesses nicht
explizit angegeben wird [66].

Die direkte Luftabscheidung auf Basis der Aminwésche erfordert groffe Mengen an thermi-
scher Energie. Kiani, A., et. al. erwartet einen Warmebedarf von 2972 kWhy, /tco2 [63, 64],
wobei Sabatino, F., et al. in seiner Prozesssimulation sogar bis zu 13378 kWhyy, /tco2 pro-
gnostiziert [98]. Der Energiebedarf und die verbundenen Energiekosten dieser Technologie
scheinen zu hoch, jedoch zeigt die Analyse einer weiterfithrenden Anlage zur Herstellung
von synthetischen Methan, dass die Abscheidung zur akzeptablen Preisen moglich ist [64].
Es ist offensichtlich, dass die verschiedenen notwendigen Energien und Quellen die Ab-
scheidungskosten von DAC-Systemen und damit ihre Attraktivitat stark beeinflussen
konnen. Dies stellt eine komplexe Herausforderung fiir DAC dar. So strebt die DAC-
Technologie auf der einen Seite nach einer hohen COs-Abscheiderate, gleichzeitig aber
auch nach niedrigeren Kosten bei geringen Emissionen. Erneuerbare Energiequellen kon-
nen zu hohen Abscheidekosten fithren, reduzieren jedoch den COs-Fuflabdruck der Tech-
nologie. Mit fossilen Brennstoffen lassen sich ebenfalls hohe Abscheideraten erzielen, al-
lerdings zu niedrigeren Kosten und mit einem grofleren Emissionsfulabdruck.

Ein weiterer wichtiger Faktor sind die jeweiligen zugrundeliegenden Kapital- und Betriebs-
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kosten der Studien. Um die Kosten zu bewerten zu konnen, miissen diese transparent
und nachvollziehbar fiir die einzelnen betrachtenden Komponenten des Systems dargelegt
werden. Zahlreiche Studien enthalten jedoch keine Informationen bzw. unzureichende An-
gaben tber die jeweils betrachteten Kosten und deren Herkunft der analysierten DAC-
Systeme. Zudem muss fiir die Bewertung die Kapazitat der betrachtenden DAC-Anlage
beriicksichtigt werden. Die vorhandenen Daten zu den CAPEX und OPEX der Studien
werden in den Abbildungen 13 und 14 dargelegt.
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Abbildung 13: Ubersicht der CAPEX der techno-6konomischen Studien

Die geschatzten Kapitalausgaben der Studien variieren stark, selbst fiir die gleiche Tech-
nologie, stark. Das zeigt die Schwierigkeit dieser Angaben und gleichzeitig die Bedeu-
tung der transparenten Darlegungen von Annahmen. Gleichzeitig wird der Einfluss des
verwendeten Skalierungsfaktors deutlich. Mit zunehmender Systemreife kann der Faktor
reduziert werden und die Kosten sinken [84]. Trotz des jahrelangen Einsatzes der HT-
DAC-Verfahren fiir die CO2-Abscheidung aus Punktquellen weist diese deutlich hohere
Kapitalkosten als die NT-DAC-Technologie auf. Der Grund hierfiir ist der konstrukti-
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onstechnisch aufwandige Kalzinatorkreislauf des Verfahrens. Dieser muss speziell an die
Anforderungen der direkten Luftabscheidung aus der Umgebungsluft angepasst werden
und ist daher schwer abzuschétzen. Im Gegensatz dazu kann das Niedertemperaturver-
fahren in einer Einheit ablaufen, was zu deutlich geringeren initialen Kosten fithrt [80].
Die Kosten fiir die wasserstoffbefeuerte Variante fallen deutlich groBer aus aufgrund der
berticksichtigen Elektrolyeseeinheit fiir die Produktion des Wasserstoffes. [51, 84]. Die
hoheren Kapitalschiatzungen der Studie von Hanna, R., et al. sind auf den kriegsahnli-
chen Einsatz der Technologie als Reaktion einer Klimakrise zurtickzuftiihren [51]. Fur die
Feuchtigkeitwechseladsorption werden geringe Abscheidekosten in Hohe von 394 €/tcoo
geschétzt [69]. Diese Angabe ist aufgrund der fehlenden Vergleichbarkeit schwer zu beur-

teilen.
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Abbildung 14: Ubersicht der OPEX der techno-6konomischen Studien

Die benétigen Betriebskosten einer Technologie haben ebenfalls einen grofien Einfluss-
faktor auf die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens. Ebenfalls weist das HT-DAC-Verfahren
deutlich groflere OPEX als das NT-DAC-Verfahren auf. Das Hochtemperaturverfahren
benotigt vor allem einen hohen Energiebedarf, das fliissige Sorptionsmittel und auch
Wasser wird im Prozess zersetzt [62]. Im Vergleich dazu kann das NT-DAC-Verfahren
sogar Wasser produzieren und das feste Sorptionsmittel besitzt eine lingere Lebenszeit.
Nichtsdestotrotz sind die erforderlichen Energiekosten nicht zu unterschétzen. Das un-
tersuchte Absorption/ Elektrodialyse-Verfahren von Sabatino, F., et al. weist aufgrund

der hohen Kosten fiir die bipolare Membranen und den Ionenaustauschmembranen diese
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hohen Betriebskosten (580 €/tcp2*a) auf. Dies fithrt auch hauptséchlich zu den hohen
Abscheidekosten [99].

Die Bewertung der Angaben der Studien sind jedoch schwierig, das diese oft subjektiv
und vom Umfang und den Rahmenbedingungen der jeweiligen Referenzsysteme abhéngen.
Wichtig ist hier auch zu berticksichtigen, auf welche Basis die verwendeten Studiendaten
ermittelt wurden. Eine reine literaturbasierte Studie wird weniger aussagekréftig sein,
als eine Prozesssimulation oder sogar die Verwendung von Daten aus Pilotanlagen. Die
Betrachtungsgrundlage der jeweiligen Studie ist im Anhang B - Ergebnisse der techno-
6konomischen Studien hinterlegt.

Deutlich wird auch die Abhéngigkeit bestimmter Parameter auf die Abscheidekosten der
jeweiligen Studien. Aus diesen Grund miissen fiir eine Bewertung stets auch die zugrunde-
liegenden Annahmen transparent sein. Gleichzeitig zeigt sich aber auch die Notwendigkeit
der Durchfithrung weiterer Bewertungen und das Potential fiir Optimierungen aufgrund
der zahlreichen Unklarheiten. Mit dem Ziel der Effektivitat und der niedrigen Kosten er-
fordert die DAC-Technologien zahlreiche Prozessbewertungen, um ein effektiveres System
zu bestimmen.

Im weiteren Verlauf der Arbeit wird daher eine eigene Bewertung ausgewéhlter DAC-
Verfahren durchgefiihrt. Nach Auswahl der Verfahren wird in der Folge eine eigene tech-

nische und 6konomische Analyse vollzogen.
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4 Auswahl der Technologien

Als ein Hauptbestandteil dieser Arbeit wird eine detaillierte technische Analyse ausge-
wahlter Verfahren durchgefithrt. Die technische Analyse dient dazu, die Funktionalitét
der einzelnen Komponenten auf Basis der physikalischen bzw. chemischer Grundlagen be-
schreiben zu kénnen und die verschiedenen Design-Trade-Offs der Auslegung zu erkennen.
Dariiber hinaus werden mogliche Entwicklungspotentiale identifiziert und deren Einfluss
bewertet.

Das Ergebnis der durchgefiihrten Literaturrecherche zeigt, dass das Hoch- und Nieder-
temperaturverfahren die meist bewerteten DAC-Technologien sind und vielversprechende
Ansétze aufweisen. Diese sind dennoch von zahlreichen Fragezeichen aufgrund des gerin-
gen technologischen Reifegrades gekennzeichnet.

Fiir die Analyse werden detaillierte Informationen, wie Prozessparameter oder zur Syste-
mintegration der einzelnen Komponenten, benotigt, diese werden in der Literatur zumeist
nur zu Teilen bereitgestellt.

Die weiteren DAC-Technologien, wie die Elektrowechseladsorption, membranbasierte DAC
oder die Kristallisation mit Guanidinsorptionsmittel, wurden bisher in der Literatur haupt-
séchlich vorgestellt oder in ersten Labor- und Demonstrationsversuchen untersucht und
bestétigt. Dieser sehr frithe Entwicklungsstand erméglicht jedoch keine detaillierte Be-
wertung einer moglichen Umsetzung im industriellen Mafistab. Fiir eine genaue Abschét-
zung des Potentials der Verfahren miissen zukiinftig Prozesssimulationen in kommerziellen
MafBstab durchgefithrt und mogliche Optimierungen identifiziert werden. Das ist mit er-
heblichem Aufwand verbunden und kann in weiteren Arbeiten erfolgen.

Der Fokus im weiteren Verlauf der Arbeit wird daher auf die am weitesten in der Lite-
ratur untersuchten Verfahren, dem Hoch- und Niedertemperaturverfahren, gelegt. Diese
zeigen trotz der bisherigen getétigten Untersuchungen aufgrund der verfahrenstechnischen

Komplexitédt weiteres Analyse- und Optimierungspotential.
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5 Technische Analyse

Aufbauend auf den Vorstellungen der ausgewahlten Technologien aus den Kapitel 2.2.1
- Hochtemperaturverfahren und 2.2.2 - Niedertemperaturverfahren erfolgt im Folgenden
eine detaillierte technische Analyse. Zudem werden die zugrundeliegenden physikalischen
und chemischen Prinzipien der Verfahren néher erlautert. Als Ausgangslage der Analysen
dienen die weit fortschrittlichen Benchmark-DAC-Prozesse von Carbon Engineering mit
fliilssigen Sorptionsmittel bzw. von Climeworks mit festen Sorptionsmittel. Die erarbeite-
ten Erkenntnisse werden in Form von Komponentensteckbriefen am jeweiligen Ende der

Unterkapitel zusammengefasst.

5.1 HT-DAC-Verfahren

Fir das Hochtemperaturverfahren wurden verschiedene Desigsn und Materialien vorge-
schlagen. Die einzige kurz vor der kommerziellen Umsetzung stehende Anlage auf Basis
von fliissigen Sorptionsmittel, die Kaliumhydroxid verwenden, ist das Verfahren von der
kanadischen Firma Carbon Engineering [62, 107]. Ein vereinfachtes Prozessschema der
Anlage wird in der Abbildung 15 dargestellt. Bei Bedarf ist ein detailliertes Anlagensche-
ma unter Keith, D., et al. (2018) [62] zu finden. Aufgrund der sehr guten Zugénglichkeit

von Prozessdaten dient diese System im Folgenden als Referenz.
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Abbildung 15: Prozessschema der DAC-Anlage von Carbon FEngineering fiir eine
Abscheidekapazitit von 1Mtepe/a mit Energieversorgung vor Ort
(griin=gasférmig, blau=fliissig, rot=fest), in Anlehnung an Keith, D., et
al. und Long-Innes, R. u. Struchtup, H. [62, 73]

Das Hochtemperaturverfahren (HT-DAC) zur COg-Abscheidung auf Basis eines fliissigen
Sorptionsmittels aus der Luft besteht aus 2 Kreisldufen (siche Kapitel 2.2.1). Die Ex-
traktion des CO2 und die Regeneration des fliissigen Sorptionsmittels erfolgt iiber einen
thermochemischen Zyklus auf Calciumbasis, ein Verfahren, das von der in der Papierin-
dustrie weit verbreiteten Herstellung von Kraftzellstoff itbernommen wurde [98].

Die HT-DAC-Anlage beinhaltet Luftkontaktoren, den Pelletreaktor, den Dampfloscher,
den Kalzinator, den Kondensator und einen Kompressor [62, 98].

Die unterschiedlichen Verfahrenskomponenten weisen allesamt ihre technologiespezifischen
Anforderungen auf. Fiir jede Verfahrenseinheit wurde moglichst vorhandene kommerzi-
elle Hardware identifiziert und angewendet. Beispielweise wurde der verwendete Pellet-
Reaktor urspriinglich fiir die Verwendung in der Abwasserbehandlung entwickelt. Den-
noch unterscheidet sich die Auslegung oder die Betriebsbedingungen mehrerer wichtiger
Betriebseinheiten hinreichend von ihren industriellen Gegenstiicken und erfordern daher
eine Prozessoptimierung und -priifung [62].

Die Anlage ist von einen hohen Wasserverbrauch gekennzeichnet, die bereits angespannte
Wasserressourcen weiter belasten kénnte. Sie verbraucht fir die Abscheidung bis zu 4,7t
Wasser pro Tonne COy (20°C, 64% rel. Luftfeuchtigkeit) [62]. Bei HT-DAC-Verfahren

hangt der Wasserverbrauch von der Konzentration des fliissigen Sorptionsmittels, der ort-
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lichen Temperatur und Luftfeuchtigkeit ab. Hoher Wasserverbrauch wird bei starkeren
Konzentrationen der Base, niedrige Temperaturen und hoher Luftfeuchtigkeit registriert
(62, 84]. Diese Tatsache ist zudem mit erhchten Kosten fiir die Abscheidung verbunden
und muss bei der Standortwahl beachtet werden [84]. Nach Schétzungen benétigt eine
Anlange mit einer Kapazitdt von 1 Mtope/a ohne Beriicksichtigung der Energiebereit-
stellung eine Fliche von 0,4 km? [57).

In den folgenden Abschnitten werden die 4 Hauptbetriebseinheiten auf Grundlage ihrer

physikalischen und chemischen Prinzipien erlautert.

5.1.1 Luftkontaktor

Die meist analysierte Verfahrenseinheit in der Literatur ist der Luftkontaktor, da dieser
direkt mit der Luft in Kontakt steht und aufgrund der erlduterten thermodynamischen
Anforderungen besonderem Augenmerk unterliegt. Die grundlegende Definition des Ab-
sorptionsprozesses erfolgte bereits im Kapital 2.1. Aufbauend auf diesem Verstandnis wer-
den im folgenden Unterkapitel die Auswahl des Absorptionsmittels fiir den Betrieb des

Luftontaktors erlautert.

Auswahl des Sorbents

Bei der Absorption wird zwischen physikalischer und chemischer Absorption unterschieden
[100]. Die physikalische Absorption bezeichnet die Bindung einer Substanz (Absorbat) an
eine andere Substanz (Absorptionsmittel). Beim Eindringen eines Molekiils, eines Atoms
oder eines Ion in das Innere des Absorptionsmittels und eine chemische Reaktion erfolgt,
spricht man von chemischer Absorption [100].

Um den thermodynamischen Anforderungen, vor allem die des geringen Partialdruckes,
der CO9-Abscheidung aus der Umgebungsluft gerecht zu werden, ist eine chemische Reak-
tion mit einer starken Base erforderlich. Die chemische Absorption bewirkt eine schwache
chemische Bindung der Gaskomponenten mit den funktionellen Gruppen (OH™) des Ab-
sorptionsmittels, die eine stabilere und effektivere Bindung zu Folge hat [100]. Zudem ist
es sehr wichtig fiir den industriellen Einsatz, dass das Losungsmittel regenerierbar ist und
im Absorptionsprozess wiederverwendet werden kann [100]. Die starke Base fithrt aber
aufgrund der chemischen Bindungen zu einem Prozess zur Regenerierung des Sorptions-
mittels mit einem hohem Energiebedarf [80].

Der Absorptionsmechanismus von Kohlendioxid in Alkalihydroxidlgsungen ist bekannt

und erfolgt auf Basis eines zweistufigen Prozesses [3]:

CO2(g)+OH™ == HCO3~ {6}
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HCO3~ +OH™ = CO3%™ +H0 {7}

Dieser Absorptionsmechanismus gilt grundsétzlich fiir alle Alkalihydroxidsorbentien, wie
z.B. Natriumhydroxid (NaOH), Kaliumhydroxid (KOH). Die Geschwindigkeit des Prozes-
ses wird durch die oberere Reaktion limitiert. Das bewertete DAC-Referenzverfahren in
der Benchmark-Studie der APS (2011) basiert auf eine NaOH-Losung [113]. Der Vorteil
der verwendeten Kaliumhydroxidlésung (Reaktion 1) im CE-Verfahren ist, dass diese eine
schnellere Reaktionskinetik aufweist und zudem stark selektiv wirkt [52, 53]. AuBlerdem
wurde in anfanglichen experimentellen Versuchen festgestellt, dass KOH-Losungen ei-
ne wesentliche groflere COg-Abscheidung bei geringeren Energiebedarf im Vergleich zu
NaOH-Losungen aufweisen [74]. Der Chloralkaliprozess zur Herstellung der Alkalihy-
droxidlosung ist sehr energieintensiv. Die Herstellung von KOH erfordert einen Ener-

giebedarf von ca. 1950 kWh/txom [84].

Konstruktion des Kontaktors

Die Konstruktion des Luftkontaktors ist nicht neu und basiert auf dem Konzept industri-
eller Kiithltiirme [62]. Diese weisen &hnliche interne Komponenten, wie z. B. Ventilatoren,
strukturierte Packungen, Fliissigkeitsverteilungssysteme, Verteilsysteme auf, jedoch un-
terscheidet sich die Geometrie und die Flussigkeitschemie wesentlich [62, 108]. Aulerdem
birgt das System kaum technische Risiken, da KOH-Losungen bereits in kommerziellen
Systemen als Vorbehandlung fiir die kryogene Luftzerlegung weit verbreitet sind [52].

Der verwendete Kontaktor im CE-Verfahren, der in der Abbildung 16 abgebildet wird,
wurde in einer gesonderten Arbeit von Holmes, G. und Keith, D. (2012) vorgestellt [52].
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Abbildung 16: Konzeptzeichnung des CE-Luftkontaktors [95]

Die CO9-Abscheiderate ist abhéngig von der Kontaktortiefe und der Luftgeschwindigkeit.
Die Kontaktortiefe beeinflusst die Investitionskosten, wohingegen die Luftgeschwindigkeit
sich auf die Betriebskosten auswirkt. In der Literatur wird auch die Verwendung von
natiirlichen Winden erwdhnt. Jedoch wurde festgestellt, dass die Investitionskosten fiir
die Ausriistung einen ausreichend grofien Anteil an den Gesamtabscheidekosten haben,
so dass eine Zwangsbeliiftung auf Basis eines Ventilators unerlésslich ist. Damit kénnen
Ausfallzeiten bei zu wenig Wind vermieden werden und der kontinuierliche Betrieb des
gesamten Prozesses gewéhrleistet werden [52]. Zugleich kann auch die Einlassfliche und
der Druckabfall iiber dem Kontaktor bei einer héheren Luftgeschwindigkeit auf Kosten
eines hoheren Energieverbrauches reduziert werden. Die optimale Abscheidungsrate wird
durch Abwégen dieser Kosten bestimmt [108].

Die Tiefe des Kontaktors steht zudem in einem direkten Zusammenhang mit dem Druck-
abfall iber den Kontaktor und der prozentualen CO2-Abscheidung aus dem Zuluftstrom,
was den Einfluss auf den Energiebedarf zusatzlich kompliziert [80].

In der Arbeit gehen Holmes, G. und Keith, D. (2012) davon aus, dass fiir ihr Konzept eine
Abscheiderate von 75 % optimal ist. Es wird bei einer Luftgeschwindigkeit von 1,5m/s fiir
eine jahrliche Abtrennung von 1 Mtcos eine erforderliche Kontaktorfliche von 38.000 m?
berechnet [52]. Das Ergebnis der Untersuchungen ist ein Kontaktor-Design mit den Ab-
maflen von 20x8x200m. Um eine 1 Mtope/a abzuscheiden zu kénnen, werden 10 Stiick
dieser Kontaktoren benotigt. Eine Auslegung in dieser Groflenordnung wird als notwendig
betrachtet, um Skaleneffekte im Kalzinatorkreislauf ausnutzen zu kénnen [52].

Die Kontaktoren miissen um eine zentrale Regenerationsanlage herum angeordnet wer-
den, um die Kosten fiir Rohrleitungen und der verbundenen Infrastruktur zu minimieren.

Dariiber hinaus sind besonders die Bereiche, in dem die COg-arme Luft den Kontaktor
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verlasst, zu beachten. Fiir eine Maximierung der Abscheideleistung sollten diese Bereich
nicht in den Einlass eines benachbarten Kontaktors miinden. Aus diesem Grund werden
die Kontaktoren in gewissen Abstanden (standortabhéngig) zu einander angeordnet, um
eine Durchmischung der Luft in der Troposphéare zu garantieren und gleichbleibende Um-
gebungsbedingungen (400 ppm) fiir den Betrieb zu gewéahrleisten [84].

Das Herzstiick des Kontaktors ist das strukturierte Packungsmaterial, dass das COs-
Absorptionsmittel iiber eine grofie Oberfliche verteilt und durch Minimierung des Rei-
bungswiderstandes in den Stromungskanalen einen effizienten Kontakt mit der Luft her-
stellt. Eine grofle Fliissigkeitsoberfliche ist notwendig, um moglichst einen grofien Teil des
Kohlenstoffdioxids in der Luft zu absorbieren. Der resultierende geringere Druckabfall ist
erforderlich, um den Energiebedarf des Ventilators bei hohen Luftdurchsitzen zu mini-
mieren. Neben der Packungskonstruktion ist die Stromungsgeometrie des Kontaktors ein
entscheidender Parameter [52].

Bei Post-Combustion-Capture-Verfahren wird die Stromungsfithrung héufig als Gegen-
strom konzipiert. Das geschah auch in dem anfinglichen Referenzsystem der APS und
der Optimierung neuartiger Packungsmaterialien in der Arbeit von Mazzotti, M., et. al.
(2013). Holmes, G. und Keith, D. (2012) haben jedoch festgestellt, dass die Diffusionsfa-
higkeit von CO2 in der Umgebungsluft und die Stoffiibertragungseigenschaften von starken
Hydroxidlosungen sich stark von den Gegebenheiten in Warmetibertragungskiihltiirmen
oder Fiillkorperwéaschern unterscheiden [52]. Sie erkennen hier groes Optimierungspoten-
tial und schlagen daher aufgrund der groflen benotigten Luftdurchséatze eine Kreuzstrom-
geometrie vor. Die Abscheidung erfolgt an der Oberfliche eines ~50 um dicken Losungs-
films, der von oben nach unten durch die Packung flieBt, wahrend die Luft horizontal
stromt [62].

Zusétzlich muss auch das Packungsmaterial (z.B. Metall, Kunststoff, Keramik) bertick-
sichtigt werden. Um den Kontakt zwischen der Gasphase und dem fliissigen Absorpti-
onsmittel zu erleichtern, werden Packungsstrukturen mit grofler Oberfliche verwendet.
In Fillkérpertiirmen in der Chemieindustrie wird herkémmlich rostfreier Stahl verwendet
[62]. In ihren Untersuchungen haben Holmes, G. und Keith, D. gezeigt, dass ein Pa-
ckungsmaterial auf Basis von Polyvinylchlorid (PVC) den Druckabfall im Kontaktor und
damit auch die Investitionskosten signifikant reduziert [52, 80]. In weiteren Untersuchun-
gen wurde zudem festgestellt, dass im Vergleich zu den in den Pilotversuchen verwendeten
kommerziell erhéltlichen Packungsmaterial Brentwood XF12560 bei gleichen Bedingun-
gen eine weitere Reduzierung des Druckabfalls um mehr als 30 % moglich ist [52, 62].
Auflerdem wird ein zyklisch pulsierendes Losungsstromverfahren vorgeschlagen, um eine
ausreichend gute Benetzung der Packung zu gewahrleisten und gleichzeitig die Pumpen-
energie zu minimieren [52]. Gelegentlich werden die Packungen geflutet, um eine vollstan-

dige Benetzung sicherzustellen [62]. Der Energiebedarf im Luftkontaktor ergibt sich aus
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den Pumpen des Absorptionsmittels und den Ventilatoren zur Uberwindung des Druck-
abfalls im Kontaktor [80].

Die Verwendung einer schwachen Base im Luftkontaktor ist grundsatzlich moglich. Die
Vorteile der Energiereduzierung fiir die Regeneration des Absorptionsmittels werden je-
doch durch eine erhebliche VergroBerung der Kontaktorflache und einer proportionalen
Erhohung der Ventilatorleistung ausgeglichen [73].

Fir die Optimierung der Abscheidung ist der Schliissel eine Maximierung der Anzahl der
Wechselwirkungen zwischen dem COg aus der Luft und der im Kontaktor vorhandenen
chemischen Base. Die entscheidenden Faktoren hierfiir sind hauptsichlich die Basizitét
der Base, die Beladung des Sorptionsmittels auf einer Tragerstruktur und die exponierte
Oberflache des Sorptionsmittels [80].

Im 16sungsmittelbasierten Abtrennungsverfahren darf das Absorptionsmittel aufgrund der
korrosiven Eigenschaften von Basen nur bis zu 30 Gew.% vorhanden sein, was wiederum
die Anzahl der Wechselwirkungen mit CO2 begrenzt [80]. Ein potenzielles Gesundheits-
risiko dieser Konstruktion besteht dadurch, dass Tropfchen des Absorptionsmittels durch
Vernebelung in die Umgebung entweichen kénnen [52, 62]. Weitere Risiken, besonders fiir
die Langzeitleistung, sind Verschmutzungen durch atmosphéarische Verunreinigungen, wie
z.B. Insekten, Vogel, Feinstaub, Schwefeloxide (SO,) und Stickoxide (NO,), und insbe-
sondere eine gewisse Wechselwirkung zwischen Verunreinigungen und der Packungsober-
flache. Das kann zu Problemen zur Aufrechterhaltung der Benetzung fithren und damit
die CO2-Absorptionsleistung beeintrachtigen [52, 84].

Trotz der Regeneration des Sorptionsmittels treten Verluste (Aerosolbildung und Spriih-
drift) an die Umwelt auf, was einen stédndigen Zufluss der KOH-Lésung (ca. 5kg KOH
pro Tonne abgeschiedenem COz) erfordert [80, 84]). Jedoch wird durch die kontinuierliche
Erneuerung der fliissigen Oberfléche auch eine sehr lange Lebensdauer des Kontaktors er-
moglicht [62]. Die Erkenntnisse der Untersuchungen und die zahlreichen zu bewertenden
Trade-Offs des Luftkontaktors des Verfahrens werden im folgenden Steckbrief zusammen-
gefasst. Des Weiteren wird im Vergleich zu den anderen Komponenten eine Bewertung

der technischen Komplexitat vorgenommen.
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Luftkontaktor

Funktion: Kontaktherstellung CO, aus der Luft mit dem Absorptionsmittel

Inspiration: Industrielle Kiihltiirme

Zielgrofie: Hohe Abscheideeffizienz bei geringem Energiebedarf und

Minimierung der Kontaktorflache

Design Trade-off:

* Basizitit des Absorptionsmittels > Abscheideeffizienz <« Energiebedarf

» Kontaktortiefe (Kapitalkosten) u. Luftgeschwindigkeit (Betriebskosten) 4
Abscheiderate

» Luftgeschwindigkeit u. Druckabfall «* Energiebedarf fiir Ventilator

» Packungsmaterial € Druckabfall «% Kosten

» Maximierung Fliissigkeitsbenetzung «— Minimierung Reibungswiderstand

» Fliissigkeitsverteilung «— Pumpenenergie

» Anpassung an jeweilige Umgebungsbedingungen

Wichtige Parameter: Partialdruck Umgebungsluft, Stoffiibertragungs-

koeffizienten des Absorptionsmittels, Abscheideeffizienz, Luftgeschwindigkeit,

Kontaktorflache, Druckverlust in Stromungskanilen, Ventilator- u.

Pumpenenergie

Design-Entscheidungen: Absorptionsmittel (KOH), Packungsmaterial (PVC),

Stromungsgeometrie (Kreuzstrom), Konstruktion (Material, Grof3e), Energiebe-

darf (Ventilator + Pumpe), Maximierung Wechselwirkungen CO, und

Absorptionsmittel

Risiken: Vernebelung, Aerosolbildung, Spriihdrift, Verschmutzungen durch
athmos. Verunreinigungen

Komplexitit: ' ¢ ¢ ¥ ¢

5.1.2 Pelletreaktor

Die COz-reiche Losung aus dem Luftkontaktor wird in den Pelletreaktor geleitet. Das
Carbonat-Ion (CO3™) wurde durch Kaustifizierung aus der Losung entfernt [62]. Die
Kaustifizierung ist ein altes Verfahren der technischen Chemie zur Herstellung von Na-
triumhydroxid und Kaliumhydroxid [87]. Dabei wird die Losung aus dem Kontaktor mit
Calciumhydroxid (Loschkalk) umgesetzt. Das gebildete Calciumcarbonat (Reaktion 2)
hat eine extrem geringe Loslichkeit in Wasser, fillt daher komplett aus und lésst sich
sogleich leicht von der fliissigen Phase (KOH) trennen. Das Kaliumhydroxid wird in den
Luftkontaktor zuriickgefiihrt [62]. Typische Kaustizierungswirkungsgrade liegen zwischen
80 und 90 % [84].

Der Pelletreaktor ist von der Konstruktion einfach gehalten, aber die interne Physik ist
recht komplex [108]. Das verwendete Pelletreaktor-Verfahren basiert grundsitzlich, wie
bereits erwihnt, auf eine Wasseraufbereitungstechnologie zur Entfernung mehrwertiger

Ionen, unterscheidet sich aber in der Konstruktion und den Betriebsbedingungen [62].
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Eine Aufschlimmung einer 30 %(m/m)-Ca(OH)2-Losung wird in den Boden des Reak-
torgefifles eingespritzt. Bei der Reaktion der Calcium-Ionen (Ca?*) des Ca(OH)y mit
den Carbonat-Ionen fillt CaCOgz aus. Der Anteil von Ca?+, der an den Pellets ausgefillt
wird, hiangt von der Aufrechterhaltung einer groien Oberfliche der Pellets im Verhéltnis
zur Fliche des zirkulierenden Feingutes ab, wihrend gleichzeitig lokale Ubersittigungen
des CaCOg minimiert werden. In dem Wirbelschichtreaktor schweben Pellets mit einem
Durchmesser von 0,1-0,9 mm mit einer Geschwindigkeit von ~1,1-2,5cm/s aufwarts [62].
Im Konzept von CE-Verfahren werden Saatpellets am oberen Ende des Bettes zu gege-
ben, wahrend die Pellets wachsen, sinken diese durch den Reaktor. Die fertigen Pellets,
die kugelférmig sind und eine vernachléssigbare Porositat aufweisen, werden am Reak-
torboden aus dem Bett iiber ein Riittelsieb mit 20 Maschen (Offnungsgrofie: 0,85 mm )
ausgetragen. Der Zyklus von der Zugabe der Samenpellets, der Entladung der Pellets bis
zur Wiederherstellung des Dichteprofils des Bettes dauert etwa 2 Tage [62].

Der Vorteil der Herstellung von Pellets anstatt eines Kalkschlammes im traditionellen
Kraftprozesses, der aus ausgefillten Kristallen mit einem Durchmesser von 10-50 um be-
steht, sind Leistungssteigerungen und damit Energiereduzierungen. Griinde hierfiir sind,
dass die Pellets leicht gewaschen und getrocknet werden konnen, so dass keine Vaku-
umfiltration erforderlich ist. Damit sind die Pellets trockener und weisen eine geringere
Alkaliverschleppung auf. Das Fehlen der Vakuumfiltration und die geringe Wasserver-
schleppung senken den Energieverbrauch des Kalzinators [62].

Etwa 10 % des Calciums verlassen den Reaktor als Feinanteile. Diese miissen mit einem
nachgeschalteten Filter ausgeschieden werden. Trotzdem verlassen 1% des Calciums bei
jedem Zyklus die Anlage als Abfall. Gleichzeitig dient dies aber auch zur Reinigung pro-
zessfremder Bestandteile, wie z.B. Staub oder Dreck [62].

Die Reaktorleistung ist von verschiedenen Parametern abhéngig. Dazu gehoren die Bett-
hohe, die Ca-Beladungsrate, die Fliegeschwindigkeit, die Pelletgrofie am Boden und die
zirkulierende Konzentration der CaCOs-Partikel (<50 pm). Die kleinen Calcitpartikel stel-
len die Keimbildungspunkte fiir die CaCO3-Ausfallung zur Verfiigung. In Untersuchungen
wurde festgestellt, dass die Pumpenergie des Ca-Flusses sich proportional zur Betthéhe
und Fliegeschwindigkeit verhalt und umgekehrt proportional zu Calciumbeladungsrate
[62].

Auflerdem ist eine Standardisierung des Reaktors theoretisch moglich. Jedoch wird auf-
grund der Verbindung mit den anderen Einheiten des Kalzinatorkreislaufes eine individu-
elle Anpassung an jede Systemumgebung erwartet. Zusétzlich wird bei Groflanlagen vor
dem Betriebsaufwand (Arbeitsintensitit) des Pelletreaktors gewarnt [108].

Die Ergebnisse der technischen Analyse des Pelltreaktors werden in dem folgenden Steck-
brief zusammengestellt. Der Pelletreaktor wird technisch komplexer als der Luftkontaktor

bewertet.
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Pelletreaktor

Funktion: Regeneration des Absorptionsmittels, Bildung Calciumcarbonat-Pellets

Inspiration: Kaustifizierung (altes Verfahren), Reaktor zur Wasseraufbereitung

Zielgrofie: Maximierung Regeneration des Absorptionsmittels + Bildung von Pellets

(> 85 mm)

Design Trade-off:

* Maximierung Keimbildungspunkte (CaCO;-Partikel (<50 pm))

 Anteil Ca2*-Ausfillung: Aufrechterhaltung groBer Oberfliche der Pellets im
Verhiltnis zur Flache des zirkulierendes Feingutes Ca(OH), bei gleichzeitiger
Minimierung lokaler CaCO;-Ubersittigungen

* Maximierung Wachstum der Pellets «—» Betriebskosten

* Betthohe, Fluidisierungsgeschwindigkeit «# Calciumbeladungsrate >
Pumpenenergie

» Wassergehalt des Produktes «—» Energiebedarf fiir Kalzinieren

» Anpassung an jeweilige Systemumgebung

Wichtige Parameter: Fluidisierungsgeschwindigkeit, Betthohe, Wassergehalt,

Verluste, Calciumbeladungsrate, Konzentration CaCO;-Partikel, Pelletgrofle am

Boden, Menge Nachspeisung CaCO;_

Design Entscheidungen: Bildung CaCO;-Pellets statt Kalkschlamm (Vorteil:

Leistungssteigerung - Energiereduzierung, leicht waschbar, trocknungsfihig,

einfache Austragung, geringe Wasserverschleppung , keine Vakuumfiltration

notwendig), Stromungsgeometrie (Gegenstrom), Zugabe von Samenpellets

(Wachstumsférderung)

Risiken: hoher Betriebsaufwand bei Grofanlagen

Komplexitiit: i\( i\( i\( i\(*

5.1.3 Dampfloscher

Der Dampfioscher hat die Aufgabe die Pellets aus dem Reaktor zu trocknen und fiir den
Kalzinator vorzuwédrmen. Zudem wird das im Kalzinator entstehende Calciumoxid (CaO)
durch Léschen zu Calciumhydroxid Ca(OH), zersetzt. AnschlieBend kann die Ca(OH),-
Losung in den Pelletreaktor weitergeleitet werden [62].

Durch die wechselseitige Speisung aus Pelletreaktor und Kalzinator kann, die beim Losch-
vorgang des Kalkes (CaO) (Reaktion 4) entstehende Warme zum Trocknen und zum
Vorwarmen der Pellets genutzt werden. Beim Trocknen der Pellets entsteht zudem aus-
reichend Dampf zur Aufrechterhaltung der Loschreaktion [62, 80].

Der thermodynamische Vorteil des Dampfloschens im Vergleich zum konventionellen Was-
serloschen ist auBlerdem, dass die Reaktionsenthalpie der Loschung bei h6heren Tempera-
turen freigesetzt wird. Als Loschtemperatur wird 300 °C (max. 520 °C bei 1 bar - Dampf)
ausgewahlt, um eine schnellere Reaktionskinetik ausnutzen zu kénnen [62].

Beim Loschvorgang kénnen Feinteile in den Prozess gelangen und diese miissen geson-
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dert entfernt werden. Kleine Branntkalkpartikel werden hierbei von einem Zyklon und
einer Umlaufschleuse abgeschieden. Feinere Kalkpartikel (CaCOg), die den Zyklon teil-
weise umgehen kénnen, werden von einem Staubabscheider herausgefiltert [62].

Der Dampfloscher ist aufgrund seiner Wechselbeziehung zum Pelletreaktor und Kalzina-

tor mit mehreren Ein- und Ausgéngen als technisch komplex zu betrachten. Jedoch ist der

T . 1 . 1 PTh | ' Ar 1 1 1 . 1 T 11 < c frAanl T\« Tr

Dampfloscher

Funktion: Trocknen und Vorerw#irmung der Pellets, Loschen Calciumoxid aus

Kalzinator

Inspiration: Kalkléschen, Neuentwicklung

Zielgrofie: Hohe Warmetibertragung, schnelle Reaktionskinetik, geringer

Wasser- und Energiebedarf

Design Trade-off:

» Wasserbedarf fiir Kalkloschen + Betriebskosten

» Temperatur fiir Loschen 4% Reaktionskinetik

* Minimierung Verlust in Form von Partikel +% Kapitalkosten (Verzicht auf
Zusatzkomponenten)

» Zahlreiche Wechselbeziehungen zw. Pelletreaktor u. Kalzinator

» Anpassung an Systemumgebung

Wichtige Parameter: Betriebstemperatur, Reaktionskinetik, Anzahl kleiner

Branntkalkpartikel (CaO) u. Kalkpartikel (CaCOs;)

Design-Entscheidungen: Wahl des Loschverfahrens (Dampfloschen),

Konstruktion, Prozesswiarmeintegration aus Kalzinator (keine zusitzl.

Energiezufuhr), Wasserdampf aus feuchten Pellets, Transport der Pellets zum

Kalzinator (pneumatischer Forderkreislauf)

Komplexitiit: ﬁﬁi\(*i\(

5.1.4 Kalzinator

Im Kalzinator werden die CaCOgs-Pellets erhitzt und zersetzt, um einen CO2-Strom zu
erzeugen [62]. Das Kalzinieren ist ein Wérmebehandlungsverfahren eines festen Mate-
rials, um eine thermische Zersetzung, einen Phaseniibergang oder die Abtrennung einer
fliichtigen Komponente zu bewirken. Der Prozess wird in der Regel unterhalb des Schmelz-
punktes der Produktmaterialien durchgefiihrt [88]. Die Mindesttemperatur des Prozesses
liegt oberhalb des Schmelzpunktes von CaCO3 (Kalkstein), der bei 825 °C liegt [89]. Bei
Betriebstemperaturen von ca. 900 °C und einem Druck bei Umgebungsdruck werden die
Pellets in CaO und COg3 zersetzt [62].
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Aufgrund der hohen Temperaturanforderungen muss der Kalzinator im Vergleich zum
Pelletreaktor und Dampfloscher sorgféltig konstruiert werden. Die Kalzinatoren d&hneln
Drehrohrofen, die in der Herstellung von Kraftzellstoff verwendet werden. Die Konstruk-
tion und der Betrieb unterscheiden sich jedoch, da sauerstoftbefeuerte Wirbelschichtkal-
zinator verwendet werden [62]. Die Verwendung eines Ofen mit zirkulierender Wirbel-
schicht erméglicht die Verbrennung mit reinem Sauerstoff (95,60 %(m/m)) statt mit Luft
[62]. Diese Bauart wird auch durch die Verwendung von Pellets (Vorerwérmung, gerin-
gere Alkaliverschleppung) im Reaktor ermoglicht und reduziert neben den Energiekosten
auch die Investitionskosten im Vergleich zu einem Drehrohofen. Die Kapazitéat der CaO-
Produktion wird sogleich bei geringerem Platzbedarf erhéht [62, 73].

Im HT-DAC-Verfahren von CE durchlaufen die Pellets aus dem Dampfléscher zwei im
Gegenstrom angeordnete Warmeriickgewinnungszyklone. Im ersten Vorwérmezyklon wer-
den die eingehenden Pellets von 300 °C auf 450 °C erwéarmt, indem die ausstrémenden
Gase von 650 °C auf 450 °C abgekiihlt werden. In der 2. Vorwarmstufe werden die Pellets
auf 650 °C erhitzt. Hierfiir wird der Gasstrom von 900 °C auf 650 °C abgekiihlt. Durch den
austretenden Gasstrom wird anschliefend ein Dampfiiberhitzer angetrieben, der den Ga-
strom weiter auf 325 °C abkiihlt und Dampf fiir die Stromerzeugung erzeugt. Das aus dem
Kalzinator austretende Calciumoxid wird in einem Zyklon herabgekiihlt (674 °C), bevor
dieses in den Dampfloscher geleitet wird. Diese Warme wird verwendet, um den einstro-
menden Sauerstoff auf dieselbe Temperatur vorzuwarmen. Der Kalzinator und die Zyklone
sind grofle Stahlbehélter, die mit feuerfesten Steinen ausgekleidet sind. Der Vorteil dieses
Designs ist eine hohere Energieeffizienz bei gleichzeitiger Minimierung des technischen
Risikos und der Investitionskosten im Vergleich zu alternativen Designs [62, 73].

Der hochreine Sauerstoff wird iiber eine Verteilungsplatte, einem Bogen aus feuerfesten
Material, in dem Boden des Kalzinators geleitet. Als Brennstoff wird im urspriinglichen
Verfahren Erdgas verwendet, um den hohen Temperaturanforderungen gerecht zu werden.
Das Erdgas wird iiber einer Reihe von Einblaslanzen oberhalb der Verteilungsplatte direkt
in die Wirbelschicht injiziert [62]. Das mogliche Eintreten von Stickstoff in das System
wird durch eine Umlaufschleuse verhindert [62].

Die Kalzinierung erfordert einen hohen Energiebedarf, um die erforderlichen Temperatu-
ren der Zersetzung zu erreichen. Zur Zersetzung des Calciumoxid wird eine erforderliche
thermische Mindestenergie von 883,33 kWh/tc,0 bestimmt. Das CE-Verfahren benotigt
1130,56 kWh /tc,0 (1458,33kWh/too2) aufgrund von Verlusten bei der Erwarmung der
Einlassstrome an die Umgebung. Das entsprecht einen thermischen Wirkungsgrad von
78 % bei einem Reaktionsumsatz CaCO3/ CaO von 98 % [62].

Die benétige Energie wird im urspriinglichen CE-Design iiber die Verbrennung von Erd-
gas zur Verfliigung gestellt. Erdgas ist eine endliche fossile Ressource und die Verbrennung

ist mit umweltschiadlichen CO2-Emissionen verbunden. Bei einer Anlage von 1 Mtcoo/a
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werden zusétzlich bis zu 0,48 Mtcogo/a ausgestofien [62]. Die Anlage von CE ist so ausge-
legt, dass die Anlage den produzierenden CO3 iiber einem COg2-Absorber ohne zuséatzliche
Abscheidungsanlagen mitabscheidet. Durch die Integration werden die Emissionen zwar
reduziert, dennoch ist eine COz-Abscheidung in die Umgebung moglich [56, 73].

Aus 6kologischer Sicht ist der Betrieb mit erneuerbarem Energien ohne CO2-Ausstofl
somit alternativlos. Betriebstemperaturen von mehr als 500 °C kénnen auf Basis kom-
merziellen Technologien elektrisch zur Verfiigung gestellt werden, leider bisher nur fir
spezifische grofitechnische Anwendungen, wie beispielsweise im FEisen- und Stahlsektor
(z.B. Schmelzreduktion, Elektrolichtbogenofen) oder dem Aluminiumsektor (z. B. Hall-
Héroult-Verfahren) [56]. Die strombasierte Kalzinierung befindet sich derzeitig in einem
frithen Entwicklungsstatus (TRL 3) und wird noch eine gewisse Zeit benotigen, um fiir den
grofitechnischen Einsatz bereit zu sein [56]. Allerdings ist die Verwendung einer elektri-
schen Warmequelle mit neuen Problemen verbunden. Beispielsweise muss geregelt werden,
wie die Pellets fluidisiert werden sollen. Moglicherweise kann dies unter Verwendung eines
rezirkulierenden COs-Stroms erfolgen, jedoch ist mit zusétzlichen Energiebedarf fiir dieses
System ist zurechnen|[73].

Ein vollelektrischer Regenerationszyklus wurde bereits von Carbon Engineering in Be-
tracht gezogen und bewertet, jedoch nicht veroffentlicht [62]. McQueen, N., et al. (2021)
haben in ihrem untersuchten System auf Basis erneuerbarer Energie festgestellt, dass der
Betrieb mit erheblichen Zusatzkosten fiir die erforderlichen Kapazitaten der verwendeten
Energien und benétigter Batterienspeichern verbunden ist [78].

Zahlreiche weitere erneuerbaren Energien stehen dem HT-DAC-Verfahren aufgrund der
hohen Temperaturanforderungen nicht zur Verfiigung. Eine weitere Moglichkeit wéare ein
Betrieb mit synthetischen Kraftstoffen aus erneuerbarer Energien, wie elektrolytischem
Wasserstoff oder Biomethan, wobei diese auch mit einem grofien Energiebedarf und zu-
satzlichen Prozessverlusten verbunden sind [57, 73].

Eine mogliche Reduzierung der erforderlichen Betriebstemperaturen auf Basis einer Ver-
ringerung des Innendruckes des Kalzinators ist grundsatzlich moglich. Jedoch ist eine
signifikante Senkung der Temperaturen mit nahezu vakuuméhnlichen Bedingungen ver-
bunden. Die Pumpenarbeit zur Aufrechterhaltung des Vakuums wiirde jede Energieeinspa-
rung durch eine geringfiigige Senkung der Betriebstemperatur des Kalzinators tibersteigen.
Zudem wiirde die Gesamtkomplexitat und -kosten des Systems aufgrund der bendtigen
Abdichtung signifikant steigen. Die Umsetzung eines Vakuums fiir den Kalzinator kann
zum aktuellen Zeitpunkt als unpraktisch und zu teuer angesehen werden [73].

Die Ergebnisse der technischen Analyse des Kalzinators und dessen Anforderungen an

den Betrieb werden in folgenden Steckbrief dargestellt.



Kalzinator

Funktion: Zersetzung der CaCO;-Pellets zur Freisetzung des abgeschiedenen
Co,

Inspiration: Kraftzellstoffprozess

Zielgrofie: Hoher CO,-Gehalt im Produkt

Design Trade-off:

* Betriebstemperatur «— Kapitalkosten

* Art des Kalzinator «— Kapitalkosten, Energiebedarf, Platzbedarf

* Betriebsdruck: Energiebedarf «— Kapitalkosten

» Komplexitit « Energieeffizienz

* Anpassung an geringen CO,-Gehalt in der Luft

Wichtige Parameter: Betriebstemperatur, therm. Wirkungsgrad, Anteil N,
wihrend der Verbrennung, Energiebedarf, Kapitalkosten, Reinheit des
erzeugten CO,, Kapazitit CaO-Produktion, Verluste an Umgebung

Design Entscheidungen: Verbrennung mit hochreinem Sauerstoff statt Luft >
hochreines Produkt, Wahl des Kalzinators (Wirbelschichtkalzinator),
Systemintegration von CaCO;-Pellets, Energiequelle (aktuell: Erdgas),
Wirmertickgewinnung/ Stromerzeugung, Verwendung von Vorwarmzyklone,
Mitabscheidung des ausgestoBenen CO, wiahrend der Verbrennung, Betrieb bei
Umgebungsdruck (Kosten fiir Vakuum gréBer als Energieeinsparungen)
Risiken: Hohe Betriebstemperatur, mogliche CO,-Emission be1 Verbrennung
von Erdgas

Komplexitit: i% i\( i% * *

5.1.5 Weitere Systemeinheiten

Neben den 4 beschriebenen Haupteinheiten (Luftkontaktor, Pelletreaktor, Dampfloscher,
Kalzinator) werden fiir den Betrieb des Hochtemperaturverfahrens weitere Einheiten be-
notigt. Neben der bereits erwihnten Energiequelle fiir den Energiebedarf werden eine
Luftzerlegungsanlage, ein Kondensator und ein Kompressor in die Anlage integriert. In
weiteren Verlauf werden die einzelnen Komponenten mit ihren technischen Spezifikationen

vorgestellt.

Luftzerlegungsanlage

Der Betrieb des Kalzinators mit Erdgas und Sauerstoft erfordert fiir die Bereitstellung
des reinen Sauerstoff eine kryogene Luftzerlegungsanlage. Die im CE-Konzept verwendete
herkémmlich zu erhaltende Anlage produziert Sauerstoff mit einer Reinheit von bis zu
99,8 %(m/m) bei einem Druck von bis zu 100 bar. Der reine Sauerstoff wird dem Kalzi-
nator nach der Vorerwidrmung mit einem Druck von 1,2 bar zugefiihrt [62].

Jedoch ist die Verwendung einer Luftzerlegungsanlage neben zusétzlichen Kapitalkosten

mit einem groBen Energiebedarf (ca. 238 kWh/tps) verbunden. Bei der Kombination mit
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einer Kraftstoffsyntheseanlage kann die Luftzerlegungsanlage aus dem Prozess heraus-
genommen werden, da der benétige Sauerstoff bereits in der Elektrolyse zur Verfiigung
gestellt wird [62, 73].

Wasserabscheider

Nach dem Verlassen der Vorwédrmzyklone wird der heifle Abgasstrom des Kalzinators
zur Uberhitzung von Dampf fiir die Stromerzeugung verwendet. Der abgekiihlte COo-
Abgasstrom, der bis zu 15 %(m/m) Wasser enthélt, wird anschliefend im CE-Designkonzept
durch eine Knock-Out-Drum geleitet. In dieser wird das Gas mit Wasser bespriiht, um
einen Teil der Restfeuchte aus dem Prozess zu kondensieren und zu entfernen. Anschlie-
Bend wird der nahezu wasserfreie CO2-Strom in das Kompressionssystem gepumpt. Das
zuriickgewonnene Wasser wird zum Waschen der CaCOj3-Pellets, bevor es in den Dampf-

16schen geleitet wird, verwendet [62, 73].

Kompressor

Die Verdichtung ist notwendig, um den ausgehenden COz-Strom aus dem Kalzinator fiir
den Weitertransport, Lagerung bzw. Speicherung erforderlichen Druck zu komprimieren.
Der erforderliche Betriebsdruck und der damit verbundene Energiebedarf fiir Verdichtung
variiert je nach Art der Technologie, der fiir die Verwendung des Kohlenstoffdioxids vorge-
sehen ist. Die Verwendung ist sowohl sofort mit niedrigem Druck, z.B. bei groBangelegte
Kraftstoffsyntheseanlagen, aber auch bei sehr hohem Druck moglich. Beispielweise ist fiir
die CO2-Speicherung in die geologische Formationen sehr hoher Druck notwendig [57, 62].
Fiir den Transport in Pipelines ist ebenso ein sehr hoher Druck notwendig. Das CO2 muss
fiir den Transport auf seinem tiberkritischen Zustand, die Dichte und das FlieBverhalten
dahneln einer Fliissigkeit, verdichtet werden. Fiir das Beibehalten der Transporteigenschaf-
ten iiber einige 100 km-Strecke muss das COs9 auf einen Anfangsdruck von 150 bar und
mehr verdichtet werden [122].

Im CE-Design erfolgt die Verdichtung des reinen CO2-Stromes auf Basis eines vierstufi-
gen Zentrifugalkompressor [62]. Im betrachteten Fall wird fiir eine Verdichtung von atmo-
sphérischen Druck auf 150 bar bei 40 °C ein zusatzlicher Energiebedarf von 132kWh/tcoo
angegeben [62, 98|.

5.2 NT-DAC-Verfahren

Das Niedertemperaturverfahren basiert auf festen Adsorbentien, die in einem Adsorp-
tions-/ Desorptionszyklusverfahren arbeiten [57]. Die NT-Anlage beinhaltet neben dem

Luftkontaktor (mit Ventilator, Warmetauscher, Regelventilen, Sorptionsfilter), eine Vaku-
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umpumpe, einen Kondensator und einen Kompressor [80, 98]. Im Vergleich zum Hochtem-
peraturverfahren laufen die CO2-Abscheidung (Adsorption) und Regeneration (Desorpti-
on) des Adsorptionsmittels zyklisch ab [80, 98]. Der grofite Vorteil des Verfahrens gegen-
iiber dem HT-DAC-Verfahren ist, dass die Kontaktoreinheit einen modualaren Aufbau
aufweist [7]. Hinzukommend benétigt die Regeneration ein deutlich geringeres Tempe-
raturniveau. Dies wird durch die Verwendung von festen Sortionsmittel ermoglicht. Der
Grund hierfiir, dass im Vergleich zum Absorptionsmittels des HT-DAC-Verfahrens die
Verdampfung von Wasser verhindert wird und die zum Aufheizen des Sorptionsmittels
auf die Regenerationstemperatur erforderliche Energie aufgrund der geringeren spezifi-
schen Warmekapazitat von festen Adsorptionsmittel im Vergleich zu Wasser viel geringer
ist [121].

Analog zum HT-DAC-Verfahren werden in der Literatur auch fiir das Hochtemperatur-
verfahren viele verschiedene Prozessdesigns und Materialien vorgeschlagen. Jedoch wird
aktuell nur von zwei Unternehmen (Climeworks, Global Thermostat) diese Technologie
im kommerziellen Mafstab umgesetzt [107].

Das Niedertemperaturverfahren besteht hauptséchlich aus einer Verfahrenseinheit, dem
Luftkontaktor. Nichtsdestotrotz gilt der Kontaktor als ein hochtechnisches Gerat und kom-
plexer als der statische HT-DAC-Kontaktor. Der Grund ist, dass fiir die Regeneration die
Einheit mechanisch isoliert werden muss. Hierfiir ist eine gute Abdichtung erforderlich,
das der Kontaktor fiir den Umschaltvorgang geoffnet und geschlossen werden kann [108].
Die Technologie wurde komplett neu entwickelt und basiert auf keinem bereits bekann-
ten Prozess, wie beim HT-DAC-Verfahren. Es gibt zwar bereits Gaskontaktoren, aber die
Neuheit des Verfahrens basiert im Sorptionsmittel selbst und dessen Integration in den
Sorptionsfilter und der Luftkontaktorrichtung [80, 108]. Aufbauend auf der grundlegenden
Definition der Adsorption und Desorption im Kapitel 2.1 ist im Folgenden als Grundlage
fiir die detaillierte technische Analyse des Verfahrens ein tiefer greifendes Verstandnis der

Prozesse notwendig.

5.2.1 Adsorptions- und Desorptionszyklus

In technischen Prozessen werden vor allem porose Feststoffe aufgrund der grofien inneren
Oberfléche eingesetzt. Dieser pordse Feststoff (Adsorbens) bindet das zu adsorbierende
Molekiil (Adsorptiv) [6]. Beim DAC-Ansatz auf Basis eines festen Sorptionsmittels inter-
agieren die CO2-Molekiile mit dem hierarchisch porésen Materialien, die das Kohlenstoff-
dioxid aus dem einstromenden Gasgemisch entfernen kénnen. Die hierarchisch porosen
Materialien sind von unterschiedlichen Porengroflien und gezielter Konnektivitéat gekenn-
zeichnet, um den Stoffiibergangswiderstand zu minimieren und gleichzeitig ein ausrei-

chendes Porenvolumen fiir eine groie Oberfliche und Chemie zu erhalten [80]. In der
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Abbildung 17 wird dieser Prozess dargestellt.

Abbildung 17: Adsorption/ Desorption an einem porosen Feststoff [6]

Die Adsorption ist eine der essentiellen Grundoperationen in der thermischen Verfahrens-
technik und fiir ihre Wirksamkeit auch bei der Trennung von verdiinnten Gasgemischen
bekannt [6, 80]. Grundsétzlich ist die Beladung des Adsorptionsmittel vom Partialdruck
des adsorbierten Stoffes in der Gasphase und von der Temperatur abhéngig [6]. Je nach
Art und Starke der Bindung zwischen dem Adsorbens und Adsorbat unterscheidet man
zwischen physikalischer Adsorption (Physisorption) und chemischer Adsorption (Chemi-
sorption) [71].

Bei der Physisorption beruht die Bindung zwischen dem CO und der Oberflache des fes-
ten Sorptionsmittel nur auf relativ schwachen physikalischen Kréaften. Zu diesen schwachen
intramolekularen Kréften gehoren die van-der-Waals-Dipol-, Dispersions- und Induktions-
krafte [6, 71]. Die physikalische Adsorption ist ein reversibler Vorgang. Es findet keine che-
mische Veranderung des Adsorbens oder des Adsorptivs statt und der Adsorptionsvorgang
verlauft relativ schnell. Die Beladung erfolgt wahrend des Prozesses entweder monokular
oder mehrschichtig [6, 70]. Diese Adsorption weist eine geringe Adsorptionskapazitat von
COq auf [71].

Bei der Chemisorption findet eine chemische Reaktion mit Elektroneniibergang unter
Bildung einer kovalenten Bindung zwischen dem COy und dem Sorptionsmittel an der
Oberflache statt. Ein wichtiger Punkt bei der Chemisorption ist, dass eine chemische
Verdanderung der Oberfliche des Adsorbens erfolgt, weshalb der Vorgang mitunter ir-

reversibel ist. Die Beladung erfolgt im Vergleich zur Physisorption rein monomolekular
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[6, 70]. Des Weiteren ist die Chemisorbentien von einer hohen COs-Aufnahmekapazitét,
grofler Selektivitiat und Widerstandsfahigkeit gegentiber Feuchtigkeit, was sich positiv auf
die CO2-Abscheidung auswirkt, gekennzeichnet [71].

Die Bindungsstarke zwischen einem CO2-Molekiil und der Oberfliche des Sorptionsmit-
tels wird als Adsorptionswarme bezeichnet. Die Physisorption liegt grob gesagt vor, wenn
die Adsorptionswarme weniger als 50 kcal/mol betragt. Chemisorption liegt hingegen bei
Werten tiber 50 kcal/mol vor. Die Trennung zwischen Physisorption und Chemisorption
ist jedoch in der Praxis oft flieBend [6, 80]. Einige Ausnahmen von dieser Faustregel gibt
es bei Chemisorptionsprozessen auf Zeolithbasis [80].

Die festen Adsorptionsmittel konnen mit einer Amin-Oberflachenfunktionalisierung ver-
sehen werden. Damit werden die Wechselwirkungen mit COg-Molekiilen verbessert und
die Selektivitat erhoht. Zahlreiche verschiedene Trégerstrukturen fiir die Verwendung als
festes Sorptionsmittel fiir DAC wurden erforscht und bewertet, wie u.a. die genannten
Zeolithe, metallorganische Geriiste, Aktivkohle, Siliziumdioxidmaterialien, Kohlenstoff-
nanordhren, pordse organische Polymere und Kohlenstoffmolekularsiebe [80].

Die Triebkraft im Rahmen eines technischen Prozesses fiir die selektive Trennung ist ein
von auflen einwirkendes Ungleichgewicht. Das System versucht im Laufe der Zeit wieder
von diesem Ungleichgewicht einen neuen Gleichgewichtszustand herzustellen. Bei ausrei-
chend Zeit fiir die Adsorption stellt sich somit ein dynamisches Gleichgewicht zwischen
der Konzentration einer Komponente in der Gasphase und seiner Beladung auf dem Ad-
sorbens ein. Dieser stabile Zustand, zwischen Adsorption und Desorption, wird als Ad-
sorptionsgleichgewicht bezeichnet. Diese Gleichgewichtsbeladung nimmt mit zunehmender
Temperatur ab und steigt mit zunehmendem Partialdruck [6, 50]. Die Adsorption lauft
bevorzugt bei niedrigen Temperaturen, hohen Driicken und hohen Adsorptivkonzentrati-
on ab [6].

Fiir die groflindrustrielle und wirtschaftliche Umsetzung des NT-DAC-Verfahrens ist ana-
log zum HT-DAC-Verfahren eine Wiederverwendung und eine Stabilitdt des Adsorpti-
onsmittels unabdingbar. Fiir die Regeneration des beladenen Adsorbens muss das zuvor
entstandene thermodynamische Gleichgewicht zwischen der Adsorption und Desorption
in Richtung der Desorption verschoben werden. Alle Desorptionsverfahren beruhen auf
dem Prinzip von LeChatelier (Prinzip des kleinsten Zwanges) [6, 50].

Der beschriebene Einfluss der Temperatur und des Druckes auf die Beladung des Ad-
sorbens, wird beim Temperaturwechselverfahren (TSA) und das Druckwechselverfahren
(PSA) technisch genutzt [6, 80].

Bei der Temperaturwechseladsorption (T'SA) wird das COg bei einem bestimmten Partial-
druck an das Sorptionsmittel adsorbiert, bis es die Zielkapazitéit erreicht hat. Anschliefend
erfolgt durch Erhohung der Temperatur, indem in der Regel Dampf durch den Kontak-
tor (0,2-0,4 kg Dampf pro kg CO32) geleitet wird, die Regeneration des Adsorberbettes
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[80]. Die Temperaturerhohung fiihrt dazu, dass das Beladungsgleichgewicht zu niedrige-
ren Werten verschoben wird und die CO9-Molekiile desorbiert werden. Hierdurch kommt
es zu einem Sprung auf eine andere Isotherme, welche eine hohere Temperatur und eine
geringere Beladungskapazitat aufweist. Aufgrund der exothermen Adsorption erfordert
der Prozess eine aktive Kiihlung des Adsorptionsmaterials, um das gewiinschte Tempe-
raturniveau aufrechtzuerhalten. Aufgrund der geringen spezifischen Wéarmekapazitat des
Spiilgases werden grundséatzlich hohere Temperaturen fiir die Desorption bevorzugt [6].
Die TSA-Systeme reagieren sehr empfindlich auf Temperaturdnderungen. Ein geringer
Temperaturanstieg fithrt zu einer starken Abnahme der COs-Konzentration im Sorpti-
onsbett [80].

Eine weitere Methodik zur Desorption ist die Druckwechseladsorption (PSA). Die Bela-
dung des Adsorbens steigt mit zunehmendem Druck. Um diese Tatsache ausnutzen zu
kénnen wird das COg bei erhohtem Druck (>1 bar) adsorbiert. Fiir die Regeneration wird
der Druck im Kontaktor abgesenkt, um die zuvor adsorbierten Molekiile wieder zu entfer-
nen. Wenn der eingestellte Druck unter dem Atmosphéarendruck liegt, wird das Verfahren
auch als Vakuumwechseladsorption (VSA) bezeichnet [6, 80]. Der Zyklus bestehend aus
Beladen mit Druckaufbau, Druckenlastung, Regenerierung und erneutem Druckaufbau
bendtigt nur wenig Zeit und verlauft wesentlich schneller als der TSA-Zyklus [6]. Die In-
vestitionskosten der PSA-Systeme, die unter anderem fiir die Gewinnung von Sauerstoff
oder Stickstoff aus der Luft eingesetzt werden [50], sind aufgrund der Handhabung der
Druckgase hoher. Die Vakuumwechseladsorption verringert zwar die verbundenen Kosten
und Gefahren der Druckgase, bendtigt aber ein Indrustrievakuum, das mit zusatzlichen
Kosten behaftet ist [80]. Des Weiteren kann auch die bereits im Kapitel 2.2.2 erwéhnte
Feuchtigkeitswechseladsorption zur Steuerung der Regenerationsphase eingesetzt werden.
Die Adsorptionszyklen konnen neben dem Einfluss von Temperatur, Druck und Konzen-
tration auch die Kombination dieser Faktoren nutzen, um den Sattigungs- und Regene-
rationsphasen zu erleichtern [6].

Ein wichtiger Parameter zur Beurteilung der Leistung des Verfahrens ist die Arbeits-
kapazitat des Adsorptionsmittels, die gleich die Differenz der Beladung, die unter den
gegebenen Bedingungen maximal wéhrend der Adsorption erreicht werden kann und die
Beladung an Adsorbat, die nach der Regenerierung im Adsorbens verbleibt [6].
Grundsétzlich ist die PSA der TSA wegen ihres geringeren thermischen und mechanischen
Energiebedarfs tiberlegen [8]. Die Druckwechseladsorption ist energetisch betrachtet die
glinstige Option, jedoch mit einer sehr geringen Arbeitskapazitit gekennzeichnet [8]. Das
Verfahren ist fiir die punktuelle Kohlenstoffabscheidung eine praktikable Regenerations-
option. Durch die notwendigen groflen Durchflussmengen und die CO2-Abscheidung bei
Umgebungsbedingungen ist eine umfangreiche Luftkomprimierung oder niedrige Vaku-

umdriicke fiir diese Methodik unabdingbar [38, 98]. Dieser enormen Energiebedarf stellt
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jedoch keine praxistaugliche Option dar. Die Temperaturwechseladsorption weist einen
einfachen Aufbau auf. Jedoch hat sie auch den Nachteil, dass das abgeschiedene COq ver-
diinnt wird und bei Desorptionstemperaturen iiber 100 °C ein erheblicher oxidativer Ab-
bau des Adsorptionsmittels stattfinden kann. Der oxidativer Abbau kann zwar durch die
Verwendung eines Inertgases reduziert werden, was im Prozessmafstab sehr teuer ist [38].
Bei den bestehenden DAC-Verfahren mit festen Sorptionsmitteln wird ein kombiniertes
Temperatur-Vakuum-Wechsel-Adsorptionsverfahren (TVSA) eingesetzt. Der Temperatur-
Vakuum-Wechsel-Adsorptionszyklus wird im folgenden Unterkapitel detailliert erlautert.
Bei den Adsorption- und Desorptionszyklen findet eine Co-Extraktion von Kohlenstoff-
dioxid und Wasser statt. Im Gegensatz zu Rauchgasen ist der molare Wassergehalt von
Luft in der Regel ein bis zwei Grofenordnungen hoher als ihr CO2-Gehalt. Daher kann die
Wasseradsorption pro Gramm Sorptionsmittel die COs-Adsorption erheblich iibersteigen
[133]. Die Mitadsorption von Wasser erfolgt vermutlich durch physikalische Adsorption
[102]. Es konnen 0,8-2 Tonnen Wasser pro Tonne abgeschiedenes COq je nach Umgebungs-
bedingungen der jeweiligen Standortes der Anlage gewonnen werden [57].

Diese Tatsache bedeutet einen erheblichen thermischen Energiebedarf fiir die Wasser-
desorption wéahrend der Desorption, da sowohl die CO3 als auch die HoO-Desorption
endotherme Prozesse sind. Die Korrosion und Verschmutzung durch den kondensierten
Wasserdampf kann ebenfalls, besonders fiir die groitechnischen Anwendung, problema-
tisch sein. Die Mitextraktion von H2O aus der Umgebungsluft kann auch vorteilhaft sein.
Beispielweise bei Kopplung der Anlage mit Photovoltaik, die bevorzugt in sehr sonnen-
intensiven und trockenen Gebiete aufgestellt werden, kann das Wasser ein wertvolles Ne-
benprodukt sein [133].

Um eine CO9-Kapazitit von einer 1 Mt COg im Jahr zu erreichen, wéren nach aktuellen
Stand eine Fliche von 1,2-1,7km? notwendig [57]. Die erforderliche Fliche kann je nach
Wahl der gewéhlten Energiequellen erheblich ansteigen [57].

TVSA-Zyklus

Der grofie Vorteil des kombinierten Temperatur-Vakuum-Wechsel-Adsorptionsverfahrens
ist, dass durch die Erhohung der Temperatur im Desorptionsschritt die Nutzung eines
schwécheren Vakuums fiir die CO2-Entfernung ermoglicht wird. Damit wird sogleich eine
hohe Reinheit des abgeschiedenes COq (bis zu 99 % v/v) erreicht und gleichzeitig wird
der Energiebedarf aufgrund der nicht vorhandenen umfangreichen Kompression verringert
8, 38].

Fiir das Verfahren ist lediglich der Betrieb bei moderatem Vakuum wahrend der Desorp-
tion notwendig. Typische Vakuumdriicke liegen zwischen 25 und 250 mbar, die mit han-
delstiblichen Flissigkeitsring-Vakuumpumpen erreicht werden kénnen [7]. Dartiber hinaus

ermoglicht die Methodik die Desorption bei relativ niedrigen Temperaturen (80-120 °C),
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wodurch eine Zersetzung des Sorptionsmaterials verhindert und die Energieeffizienz des
Verfahrens erhoht wird [7, 134]. Das Verfahren weist im Vergleich einen geringen Strom-
bedarf und einen mittleren Wérmebedarf auf [8, 33].

Das Niedertemperaturverfahren kann wie das Hochtemperaturverfahren mit erneuerba-
ren Energien betrieben werden. Aufgrund des Bedarfes von thermischer Energie auf ei-
nem geringeren Temperaturniveau kann das Verfahren mit einer Vielzahl von erneuerba-
ren Energiequellen betrieben werden, wie u.a. Warmepumpen, Geothermie, Solarthermie,
Wasserkraft, Brennstoffe auf Basis von Biomasse. Des Weiteren ist die Integrierung von
industrieller Abwarme moglich. Aufgrund dieser Tatsache ist das Verfahren aus 6kologi-
scher Sicht sehr attraktiv und bietet zahlreiche Anwendungsmoglichkeiten [57].

In der Abbildung 18 werden das kombinierende Temperatur-Vakuum-Wechsel-Adsorptions-
verfahren fiir einen trockenen Gasstrom unter Gleichgewichtsbedingungen in einem Adsorp-

tionsisothermen-Diagramm qualitativ dargestellt.

Abbildung 18: Qualitative Darstellung eines TVSA-Prozesses im Adsorptionsisothermen-
Diagramm [134]

Die grundlegenden Schritte des 4-stufigen TVSA-Zyklus bestehen aus Adsorption, Vorer-
warmung, Desorption und Vorkithlung. Wahrend des Schrittes 4 — 1 (Adsorption) strémt
die Umgebungsluft in den Kontaktor und CO2 wird am Adsorptionsmittel selektiv ad-
sorbiert. Der Punkt 1 stellt den Gleichgewichtszustand dar, nachdem das Sorptions-
mittel mit dem COg gesittigt wurde. Da es sich bei der Adsorption um einen Nicht-
Gleichgewichtsprozess handelt, stellt die Linie 4—1 keine Zwischenzustinde im Diagramm
der Adsorptionsisotherme dar [72, 134].

Der Desorptionsprozess beginnt mit einer Evakuierung des Systems auf den gewiinschten
Desorptionsdruck. In der Regel ist der Prozess innerhalb weniger Minuten abgeschlossen.
Waiéhrend der anschliefenden ersten Phase des Aufheizvorganges auf eine Zwischentempe-
ratur, werden geringe Mengen COg in das Volumen um das Sorptionsmittel desorbiert.

Der Vorgang dauert an, bis der Partialdruck des Kohlenstoffdioxides den Desorptionsdruck
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(Punkt 2) erreicht hat. In der Darstellung wird die Verringerung der Sorptionmittelbe-
ladung vernachlassigt und nicht dargestellt. Im nachsten Schritt 2 — 3, der tatséchlichen
Desorption, wird die Temperatur des Adsorptionsreaktors weiter erhoht und das COq
wird standig desorbiert und durch die Vakuumpumpe entfernt. Dieser Vorgang dauert
an bis die Temperatur des Adsorptionsmittels der Desorptionstemperatur entspricht. An-
schlieflend erfolgt die Abkiithlung (3—4) und der Zyklus ist abgeschlossen. Nach einer
erneuten Aussetzung des Sorptionsmittels mit der COs-reichen Umgebungsluft, startet
der Adsorptionsprozess von Neuem [72, 134].

Die Temperaturschwankungen des Verfahrens sind erforderlich, um eine nennenswerte
Arbeitskapazitiat zu erreichen. Die Druckschwankungen hingegen werden fiir die Redu-
zierung der benotigten sensiblen Warme eingesetzt. Die Kombination von Druck- und
Temperaturwechseladsorption fithrt damit im Vergleich zu TSA und PSA zu hoheren
Arbeitskapazitaten bei niedrigeren Temperaturen und héherem Druck. Die Abwéagung
zwischen diesen beiden Parametern ist Gegenstand der technischen und wirtschaftlichen
Optimierung des Prozesses [8]. Eine zu hohe Arbeitskapazitit kann die Produktivitét des
NT-DAC-Verfahrens einschranken, ist aber anderseits aus energetischer Sicht vorteilhaft
[102].

Im Vergleich zum Temperaturwechselverfahren verringert das Verfahren jedoch seine er-
reichbare Arbeitskapazitdt und erhéht den erforderlichen Temperaturwechsel. Der Grund
hierfiir, dass beim TVSA-Verfahren der Einlass wahrend der Desorption geschlossen wird,
um eine Produktverdiinnung zu verhindern. Das fiihrt jedoch dazu, dass die Desorption
in einer hochkonzentrierten COg-Atmosphére stattfindet [38]. Der erforderliche Tempera-
turwechsel erhort zwar den Energiebedarf, verkiirzt jedoch auch gleichzeitig die Desorp-
tionszeit und damit auch die notwendige Verdichtung [102].

Die Adsorption lauft bekanntlich bevorzugt bei niedrigen Temperaturen, hohen Driicken
und hohen Adsorptivkonzentration ab [6]. Die beiden Parameter Druck und Temperatur
konnen auch beim TVSA-Zyklus optimiert werden. Grundsétzlich lauft der DAC-Prozess
bei den ortlichen Umgebungsbedingungen ab. Der geringe Partialdruck der Umgebungs-
luft ist somit nicht optimal fiir den Prozess. Jedoch ist eine Erhohung des Adsorptions-
drucks nicht zu empfehlen, um eine hohere Arbeitskapazitat zu erreichen, da der notwen-
dige Kompressionsschritt sehr energieintensiv ist. Mit steigenden Temperaturen nimmt
die Adsorptionskapazitiat ab. Diese Tatsache muss bei der Wahl des Adsorbens in Ab-
héngigkeit des Standortes beachtet werden. In Hochtemperaturklimazonen kann es dazu
kommen, dass die Adsorptionskapzitiat drastisch reduziert wird [72]. Die Adsorptionsrate
sinkt mit fortschreitender Adsorption, da diese durch die COs2-Gleichgewichtskapazitét
begrenzt ist [102]. Eine zu hohe Adsorptionskapazitét kann aber auch fiir den Desorpti-
onsprozess eine zu hohe Energiebarriere schaffen [80].

Die resultierende Arbeitskapazitdt des Sorptionsmittels ist ein Maf fiir die Adsorptions-
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und Desorptionszeit des Prozesses, die sowohl fiir die CO9-Produktivitdt als auch fiir
den Energiebedarf von grofler Bedeutung ist. In Untersuchungen wurde festgestellt, dass
die Desorptionszeit im Vergleich zu TSA und VSA wesentlich kiirzer ist und damit der
Energiebedarf betrichtlich verringert wird [8]. Des Weiteren bedeutet eine intensivere
Regeneration eine langere, energieintensivere Desorptionsphase, wahrend eine hohere ver-
bleibende CO2-Beladung zu einer schlechteren Ausnutzung des Sorptionsmittels fiihrt
[102].

Des Weiteren spielt auch die Desorptionsrate eine wichtige Rolle. Diese wird vom Gleich-
gewicht zwischen der Gas- und der Festphase beeinflusst. Die Desorptionsrate und damit
auch die Arbeitskapazitéit steigt mit zunehmender Desorptionstemperatur. Eine Erho-
hung der Temperatur ist aber auch mit einem grofieren Energiebedarf verbunden und
gleichzeitig besteht auch das Risiko der thermischen Degradation des Adsorptionsmittels.
Dennoch sollte die Desorptionstemperatur vorzugsweise hoch sein, begrenzt durch die
chemische Stabilitdt des Sorptionsmaterials. Auflerdem steigt der elektrische Energiebe-
darf der Vakuumpumpe an. Doch auch wenn niedrige Temperaturen fir die Desorption
ausreichen, um das Adsorptionsmittel zu regenerieren, kann sich die Reaktionskinetik er-
heblich verlangsamen und damit die Zykluszeit verlangern und somit die Produktivitét
der Anlage verschlechtern. Damit zeigt sich auch die Wichtigkeit der Warmeiibertragung
bei der Auslegung des Adsorptions-/Desorptionssystems. Ein besserer Warmeiibergang
fithrt zu einer schnelleren Erhohung/ Senkung der Kontaktortemperatur und damit zu
einer Steigerung der Arbeitskapazitit, so dass die Anlageneinheit kleiner dimensioniert
werden kann. Der Warmebedarf des Systems ist von der Arbeitskapazitiat und der Ad-
sorptionswiarme bestimmt [8, 38, 102].

Eine weitere Moglichkeit zur Steigerung der Arbeitskapazitit besteht darin einen Luft-
oder Inertgasstrom mit dem Prozess zu koppeln. Das Spiilgas verringert den COq-Partial-
druck und erhoht daher die Desorptionsrate. Jedoch wurde diese Methodik lange nicht
vorgeschlagen, aufgrund des zu erwartenden hohen Energiebedarfs fiir das Vakuumiren
und der geringen Produktreinheit [38, 102]. In den Untersuchungen von Elfving, J., et. al.
(2021) wurde jedoch festgestellt, dass sogar eine Desorptionstemperatur von 60 °C bei der
Verwendung von inerten Spiilstrom oder COg (400 ppm) fir das Verfahren vergleichbare
Ergebnisse der Arbeitskapazitat fiir die Desorption bei Temperaturen von 100 °C erreicht.
Die Regenerationsoptionen mit Spiilstrom sind grundsétzlich unabhéngig von der Rein-
heit des COg-Stromes flexibler als die geschlossene TVSA-Methodik [38].

Die Reinheit des produzierten COz (bis zu 99 %(v/v) [33]) ist abhéngig von der Arbeits-
kapazitat. Bei konstantem Durchfluss ist die durchschnittliche Reinheit umso hoher, je
mehr Arbeitskapazitét in einer bestimmten Zeit produziert wird [38].

Der Einfluss der Co-Wasseradsorption und -desorption auf das COs-Abscheidungsverfahren
wurde in zahlreichen Studien untersucht. Schellevis, H.M., et. al. (2021) hat festgestellt,
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dass mit zunehmender COsq-Arbeitskapazitit sich der Energieaufwand fiir die Wasser-
desorption verringert [102]. Trotz der steigender Arbeitskapazitit des COg fithrt dies
nicht zu einer hoheren Arbeitskapazitit des Wassers, da das Sorptionsmittel schnell mit
dem reichlich vorhandenen Wasserdampf geséttigt ist. Eine hohere CO2-Arbeitskapazitit
fuhrt sogleich zu einer Erhohung der COg-Selektivitat des Prozesses [102].

Zuséatzlich muss der Einfluss der Witterungsverhéaltnisse auf das Verfahren beriicksichtigt
werden. In den zahlreichen erwdhnten techno-6konomischen Studien wird zumeist von
standardisierten Bedingungen (Temperatur: 20-25°C, rel. Luftfeuchtigkeit: 50 %) ausge-
gangen. Der DAC-Prozess ist jedoch im Laufe des Jahres abhéngig vom Standort und ist
wahrend des standigen Betriebes zahlreichen unterschiedlichen klimatischen Bedingungen
ausgesetzt. Die tatsachlichen Umgebungsbedingungen unterscheiden sich somit signifi-
kant. Wichtige Faktoren fiir die Produktivitat und den Energiebedarf der Anlage, wie die
Adsorptionskapazitit und die Reaktionskinetik, stehen in einem nichtlinearen Verhéltnis
zur Temperatur und/oder zur relativen Luftfeuchtigkeit [102].

Die niedrigste Adsorptionsrate tritt bei niedrigen Temperaturen auf, wobei die Adsorp-
tionskapazitat am hochsten ist. Die Adsorption wird somit zwar durch niedrige Tem-
peraturen beglinstigt, dennoch durch die Reaktionskinetik begrenzt [102]. Die relative
Luftfeuchtigkeit beeinflusst stark die CO2- und HoO-Kapazitat wahrend der Adsorption
bei gleichbleibender Temperatur. Der Einfluss ist bei der HoO-Adsorption grofler als bei
der COg-Adsorption. Es wird eine féordernde Wirkung der relativen Luftfeuchtigkeit auf
die Adsorption- und Desorptionkapazitaten von Wasser und CO4 registriert. Ein Betrieb
bei hoher relativer Luftfeuchtigkeit fordert zwar die COs-Adsorption, kann aber auch
aufgrund der hoheren Co-Adsorption von HoO zu einem grofleren Gesamtwéirmebedarf
fithren. Daher ist es glinstiger, das DAC-System bei geringerer relativer Luftfeuchtigkeit
zu betreiben, auler Wasser ist ausdriicklich als Nebenprodukt erwiinscht [133]. Bei niedri-
gen Temperaturen ist der Einfluss der relativen Luftfeuchtigkeit geringer. Mit steigenden
Temperaturen nimmt zwar die Reaktionskinetik zu, aber wie bereits erldutert, die Adsorp-
tionskapazitdt ab. Bei hoher Luftfeuchtigkeit ist diese Einschrankung weniger ausgepragt,
da sich die CO2-Gleichgewichtskapazitat erhoht. Die Adsorption wird besonders bei ho-
hen Temperatur und niedriger Luftfeuchtigkeit begrenzt [102].

Die klimatischen Bedingungen haben damit Einfluss auf die Adsorptionsrate und so-
mit auch auf die Produktivitdt und Energiebedarf der Anlage. In zahlreichen techno-
okonomischen Studien wird diese Tatsache kaum berticksichtigt, womit es hochstwahr-
scheinlich zu einer Uberschitzung der Produktivitit der Referenzanlagen und zu Unter-
schatzung der Energiekosten kommt. Die optimalen Betriebsbedingungen sind somit sehr
abhéngig von den tagesaktuellen Gegebenheiten, was zu einer dynamischen Steuerung der
Betriebsparameter der Anlage fithrt. Die wirtschaftliche Rentabilitdt kann je nach Stand-

ort stark variieren [102].
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Die Systemauslegung des Temperatur-Vakuum-Swing-Adsorptionszyklus ist daher sehr
komplex. Der spezifische Energiebedarf, die Arbeitskapazitdt und Regenerierbarkeit des
Adsorptionsmittels sind die wichtigsten Faktoren fir das NT-DAC-Verfahrens. Im Fol-

genden Abschnitt wird dem Adsorptionsmittel besondere Bedeutung beigemessen.

5.2.2 Adsorptionsmittel

Das Adsorptionsmittel ist der Hauptfaktor, der bestimmt, ob der Abscheidungsprozess
effizient und energiesparend ist. In Anbetracht der geringen COs-Konzentration in der
Umgebungsluft ist die Auswahl eines geeigneten Adsorptionsmittels von entscheidender
Bedeutung [102]. Die Betriebsbedingungen des NT-DAC-Prozesses werden hauptséchlich
durch das verwendete Adsorptionsmittel bestimmt. Feste Sorptionsmittel verfiigen iiber
eine grofle Auswahl an Materialien, die sich leicht synthetisieren lassen, die aber oft keine
nennenswerte COz-Adsorptionskapazitét aufweisen [71].

Wie bereits erwahnt wird die Adsorption (Kapitel 5.2.1) in 2 Kategorien eingeteilt, die
Physisorption und Chemisorption. Zu den potenziellen Physisorbentien gehéren Zeoli-
the, Aktivkohle, metallorganische Geriiste und andere neuartige Materialien, wie z. B.
Bornitrid-Nanoblédtter und -Nanorohren. Bei den Chemisorbentien handelt es sich zu-
meist, um feste Tréger, wie z.B. Aluminiumoxid, Cellulose, auf denen Amine oder Alka-
licarbonate gebunden werden [33, 71].

Die Physisorbentien weisen im Allgemeinen eine geringere Adsorptionskapazitéit bei nied-
rigem COg-Partialdruck. Diese Problematik zeigen Chemisorbentien hingegen nicht und
konnen auch COg-Molekiile mit einer hohen Adsorptionskapazitéit bei sehr geringen Par-
tialdruck adsorbieren. Dies ist jedoch auch mit einem hoheren Energiebedarf gekenn-
zeichnet, da die chemischen Bindungen zwischen dem Adsorbat und Adsorptionsmittel
aufgebrochen werden miissen [32]. Des Weiteren sind diese von einer COa-Selektivitét,
Widerstandsféahigkeit gegeniiber Feuchtigkeit (positiv fiir die CO2-Abscheidung) und ei-
ner Regeneration unter milden Bedingungen gekennzeichnet [71].

Eine Ubersicht méglicher Adsorptionsmittel fiir den NT-DAC-Verfahren wiirde aufgrund
der starken Abhéngigkeit der zyklischen Bedingungen den Rahmen dieser Arbeit tiber-
treffen. In der Literatur sind zahlreiche umfangreiche vergleichende Arbeiten bereits vor-
handen, wie u.a. Sanz-Perez, E., et al. (2016), Leonzio, G., et al. (2022) oder Ozkan, M.,
et al.(2022) [71, 93, 101].

Bei den ausgereiftesten CO2-Abscheidungsverfahren werden hauptsédchlich Sorbentien auf
Basis von Aminen verwendet. Die Aminwésche ist die am weiteste entwickelte Technolo-
gie zur Abtrennung von Kohlenstoffdioxid aus Erdgas und Rauchgas [93]. Aminlosungen
haben den Vorteil einer hohen Reaktionsgeschwindigkeit und einer angemessenen Absorp-

tionskapazitat, doch schranken eine hohe Regeneration, Korrosion, geringe Stabilitat und
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Langlebigkeit die ausgezeichnete Leistung ein. Um diese Nachteile zu bekdmpfen, wurde
ein alternativer Ansatz zur COg2-Bindung in festen Sorptionsmittel entwickelt [72, 93].
Feste Amine weisen eine geringe Diffusionsrate im Vergleich zu ihren fliissigen Verwandten
auf und fithren damit auch zu schlechteren Betriebsbedingungen (geringere Adsorptionska-
pazitit, laingere Zyklusdauer, etc.) fir den DAC-Prozess. Diese Tatsache kann durch eine
geeignete Systemauslegung umgangen werden, um das Potenzial des Materials zu maxi-
mieren. Die niedrige Diffusionsrate kann tiberwunden werden, in dem die fiir die Diffusion
erforderliche Strecke minimiert wird. Hierzu werden die festen Amine in einen hochpordsen
Schaum, eine Beschichtung oder ein Pulver umgewandelt, um die Adsorptionsoberfliche
und -kinetik zu maximieren. Die Wechselwirkungen mit dem CO2-Molekiilen werden so-
mit vermehrt und sie sind selektiver fir das CO9, womit sogleich die Adsorptionskapazitét
erhoht wird [71, 80]. Der feste Zustand der Amine verbessert auBerdem auch die langfris-
tige zyklische Stabilitdt, da das Entweichen als Dampfkomponente minimiert wird. Die
Anwendung von Vakuum und Dampf zur Regeneration wird dadurch auch ermoglicht
[93].

Durch die Feuchtigkeitsresistenz der Amine ist im Vergleich zu Physisorbentien unter
feuchten Bedingungen eine Erhohung der COg-Adsorptionskapazitit erreichbar [133].
Die Adsorption von Kohlenstoffdioxid mit priméiren oder sekundéiren Aminen auf festen
Sorptionsmittel beruht auf 2 Grundmechanismen. Unter trockenen Bedingungen werden
ausschlieBlich Ammoniumcarbamate (RNHCO; ) gebildet [101, 134]:

2(RNHy) (f) + CO2 (g) == RNHCOy~ +RNH;3" {81
Unter feuchten Bedingungen bilden sich auBlerdem Bicarbonate (HCO3 ):
RNH; (f) + CO2 (g) + H20 (fl) = RNH?,Jr +HCO3™ {9}

Das R symbolisiert das Trégermaterial, auf dem die Aminogruppen gebunden sind [101].
Fir die Carbamatbildung sind zwei Amingruppen erforderlich, um ein COs-Molekil zu
binden. Die maximale Amineffizienz, definiert als Mol CO2 pro Mol Aminogruppe, betragt
somit 0,5. Fiir die Bildung von Bicarbonat betragt analog der maximale Aminwirkungs-
grad 1 [134]. Tertidre Amine reagieren mit COg nur in Anwesenheit von Wasser oder
andere protische Spezies, wie z.B. Alkohole und werden daher weniger betrachtet [101].

Das aminfunktionalisierte Adsorptionsmittel weist eine moéglichst hohe und gleichmafi-
ge Aminfunktionalitdt auf, da die Amine auf der Oberfliche die Wechselwirkungen mit
den CO9o-Molekilen erleichtern und die Selektivitat erhéhen. Im Bestenfall besitzt das
Adsoprtionsmittel eine hierachische Porengroflenverteilung, um die Oberfliche zu maxi-
mieren und den Transport zu erleichtern [80, 134]. Das feste Sorptionsmittel weist eine

Kombination von Mikro- (Durchmesser: <2nm), Mesoporen (Durchmesser: 2-50 nm) und
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Makroporen (Durchmesser: >50nm) auf [6]. Die kleineren Poren erméglichen eine grofie
Oberflache des Adsorptionsmittels, wihrend die grofferen Poren den Durchgang des Ma-
terials bestimmen. Die Oberfliche legt die Anzahl der Wechselwirkungen des Materials
mit den COsg-Molekiilen fest. Bei groflerer Oberflache steigt sogleich die Kontaktflache
mit dem Luftstrom und somit die Adsorptionskapazitat. Auf der anderen Seite haben
die groBeren Partikel Einfluss auf den Transport durch den Kontaktor. Diese konnen den
Druckabfall iiber das Sorptionsbett verringern, wodurch der Energiebedarf der Ventila-
toren wahrend der Adsorption innerhalb tolerierbarer Grenzen bleibt. Es muss also ein
Gleichgewicht dieser Komponenten gefunden werden [80, 134].

Das Adsorptionsmittel muss unter atmosphérischen Bedingungen stabil sein, was den
Kontakt mit Sauerstoff und Wasserdampf sowie Schwankungen der Umgebungstempera-
tur einschliefit [80].

Die Unternehmen Climeworks verwendet in einer Anlage in der Schweiz ein aminfunktio-
nalisiertes Zellulose-Chemisorbent (APDES-NFC-FD -(3-Aminopropylmethyldiethoxysilan
(APDES) auf nanofibrillierter Cellulose (NFC))) Climeworks zieht aber auch weitere Ad-
sorptionsmittel in Betracht [71]. Die Wahl des Adsorptionsmittels ist Hauptbestandteil
ihrer Forschung- und Entwicklungsbemiithungen [33]. Global Thermostat gibt lediglich an,
ein aminbasisiertes Adsorptionsmittel in ihren Anlagen einzusetzen [7].

Das Adsorptionsmittel baut sich nach einer bestimmten Anzahl an Zyklen ab. Der Ab-
bau findet hauptsachlich bei der Wéarmezufuhr wahrend der Desorption statt. Mogliche
Nebenprodukte der Zersetzung, wie Ammoniak, verbleiben aufgrund der Isolierung des
Systems in der Einheit und werden nicht an die Umgebung abgegeben [33]. Bei getrigerten
Aminsorbentien wurde eine Harnstoffbildung beobachtet, die die verfiigharen Adsorpti-
onsstellen erheblich verringert [8]. Ein hoher Verschmutzungsgrad kann den Sorptionsfilter
verstopfen, so dass eine haufigere Wartung erforderlich ist, was die Betriebskosten erhéht
[57]. Bei Erreichen einer Mindestschwelle fiir die effektive CO2-Abscheidung muss das Ad-
soprtionsmittel ausgetauscht werden. Heutige Adsorptionsmittel weisen eine Lebensdauer
von etwa 3 Monaten bis zu 5 Jahren auf [84]. Die Verlangerung der Lebensdauer ist einer
der Schwerpunkte der Forschung, da sich neben den damit verbundenen Kosten auch die
Umweltauswirkungen bei der haufigen Herstellung und Entsorgung des Sorptionsmittels
verringern wiirden [80].

Neben der Lebenszeit des Adsorptionsmittels muss auch beachtet werden, dass die Sor-
bentien in groflen Mengen hergestellt werden miissen. Beispielweise werden zwar Aktiv-
kohle und synthetische Zeolithe im industriellen Mafistab produziert, womit ein Scale-up
technisch und wirtschaftlich machbar sein sollte. Nichtsdestotrotz spiegelt es aber auch
nicht den Fokus auf aminfunktionalisierte Adsorptionsmittel wieder. Die Schaffung bzw.
Ausweitung von Sorptionsmittelproduktionskapazitdten muss somit auch berticksichtigt

werden und eingeplant werden [33, 80].
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Das Adsorptionsmittel muss zahlreiche verschiedene Aspekte, wie in den zuriickliegen-
den Abschnitten ausfithrlich erlautert, vereinen. Ein optimales Adsorptionsmittel wére
gekennzeichnet von einer hohen Adsorptionskapazitit bei niedrigem COs-Partialdruck,
hoher CO2-Selektivitit, leichte Regenerierbarkeit, geringem Energiebedarf bei der Desorp-
tion, schneller Kinetik, hoher Bestandigkeit (mechanisch, chemisch und thermisch), langer
Lebensdauer, hoher Verfiigbarkeit, Warmeiibertragung geringer Druckabfall, geringer To-
xizitdt und niedrigen Kosten [32, 80].

Zahlreiche Adsorptionsmittel zeigen zwar interessante Ergebnisse fiir die direkte Luftab-
scheidung aus der Umgebungsluft mittels des Niedertemperaturverfahrens, dennoch gibt
es zahlreiche Vor- und Nachteile der bisher untersuchten Adsorbentien [93]. Nach aktu-
ellem Kenntnisstand sollen derzeitig ,mehr als zwei und weniger als sechs“[108] Adsorp-
tionsmittel in der Lage sein, die Anforderungen fiir einen grofitechnischen Einsatz von
NT-DAC-Verfahren zu erfiillen. Fiir die industrielle Umsetzung des Verfahrens bedarf es
weiterer Forschung und Entwicklung, um moglichst viele der erlauterten Aspekte zu ver-
einen bzw. abzuwégen. Der Forschungsfokus liegt darauf, diese Parameter mit Sorbentien
zu optimieren, die keine tiberméfig teuren Ausgangsstoffe benotigen oder bei der Synthese
einen hohen Energiebedarf aufweisen [80].

Die Ergebnisse der Analyse des Adsorptionsmittels auf Basis von Aminen und seinen zahl-

reichen abzuwagenden Parametern werden in dem folgenden Steckbrief zusammengestellt.
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Sorptionsfilter (Adsorptionsmittel)

Funktion: Bindung CO, aus der Luft, Freisetzung des abgeschiedenen CO,

Inspiration: Neuentwicklung

Zielgrofie: Hohe Abscheidungseffizienz bei geringen Kosten und niedrigen Energiebedarf

Design Trade-off:

» Individuelle Anpassung an jeweilige Standort-, Umgebungsbindungen

» Wahl Adsorptionsmittel «—» Spezifische Systemauslegung

* Anpassung an geringen CO,-Gehalt in der Luft

* Lebensdauer Adsorptionsmitte] «— Wartungskosten, Umweltauswirkungen

* CO,-Aufnahmekapazitit «» Selektivitat «» Widerstandsfahigkeit gegentiber Feuchtigkeit

* Adsorptionskapazitiat < therm. Energiebedarf

* Co-Adsorption von Wasser «— therm. Energiebedarf

* Betriebstemperatur «— Desorptionskapazitit, therm. Bestiandigkeit

* Hierarchische PorengroBenverteilung (Oberfldche (Kontaktflache) «— Transportfihigkeit
(Druckabfall))

Wichtige Parameter: Partialdruck Umgebungsluft, Betriebstemperatur, -druck,

Luftfeuchtigkeit, Luftschadstoffe, Arbeitskapazitit, Porengrofe, Bettpordsitit,

Wiederverwendbarkeit, Stabilitit (mechanisch, chemisch, thermisch), Reaktionskinetik,

Wasseradsorptionskapazitit, -desorptionskapazitit, Warmeiibertragung, Druckabfall, CO,-

Arbeitskapazitit, CO,-Selektivitit, therm. Energiebedarf, gleichméaBige Verteilung der

Oberflachenfunktionalisierung, leichte Regeneration, langfristige zyklische Stabilitit,

Zyklusabbau, geringe Toxizitét, Kosten fiir Anschaffung, hohe Verfiigbarkeit

Design-Entscheidungen: Wahl des Adsorptionsmittel (aktuell: Aminbasis), Optimierung u.

Abwigung der zahlreichen Betriebsparameter unter Berticksichtigung des gewéhlten

Adsorptionsmittels, Suche nach optimalen Adsorptionsmittel - starkes

Kostenreduzierungspotential

Risiken: Verschmutzungen (Verstopfungsgefahr), mogliche Nebenprodukte (z.B. Ammoniak)

bei Zersetzung, Harnstoftbildung

Komplexitit: i\( ik i\i * *

5.2.3 Luftkontaktor

Das TVSA-Verfahren ist ein vielversprechender Ansatz fiir die Desorption von konzentrier-
tem COa. Die praktische Umsetzung ist jedoch mit einer Reihe von Herausforderungen
verbunden. Das Niedertemperaturverfahren benétigt eine Optimierung und Abwégung
der zahlreichen genannten Parameter unter Beriicksichtigung des gewahlten Adsorptions-
mittels. Es ist ein Kompromiss zwischen Produktivitdt und Energieverbrauch erforderlich,
der dann im Hinblick auf die Gesamtkosten der Abscheidung optimiert werden muss.

Beim Ansatz auf Basis eines festen Sorptionsmittels sind die grundsétzlichen Verfah-
rensschritte (CO2-Abscheidung und Regeneration) dieselben, aber im Gegensatz zu dem
fliissigen Absorptionsmittel wird das Adsorptionsmittel nicht gepumpt, sondern verbleibt
stationdr in der Einheit und muss jeden dieser Schritte durchlaufen. Das Adsorptions-
mittel befindet sich im Sorptionsfilter direkt im Kontaktor, durch das die COs-reiche



Technische Analyse 70

Umgebungsluft geleitet wird. Zudem kann die Co-Adsorption von H2O, insbesondere bei
hoher relativer Luftfeuchtigkeit, ein Problem darstellen [93].

Konstruktionstechnisch stellt die Isolierung wahrend der Desorptionsphase, die gedffnet
und geschlossen werden muss und die Wéarmetibertragung unter Vakuumbedingungen
die grofiten Herausforderungen der Kontakttoreinheit dar. Um eine schnelle Warmetiber-
tragung zu ermoglichen, miissen effiziente Warmeaustauschstrukturen eingesetzt werden.
Hierbei liegt der Fokus darauf die Masse des Kontaktors zu minimieren und die Masse des
Sorptionsmittels zu maximieren. Damit sollen die Verluste an sensibler Warmeenergie re-
duziert werden. Des Weiteren wird versucht, den Druckabfall iiber dem Adsorptionsmittel
zu minimieren [84]. Diese Faktoren bieten fiir die COg-Desorption vorteilhafte Antriebs-
krafte.

Analog zum HT-DAC-Verfahren ist die Abscheiderate eine Funktion der Kontaktortiefe
und der Luftgeschwindigkeit, die fiir die Kosten optimiert werden miissen. Eine Erhohung
der Luftgeschwindigkeit mittels Ventilator fiihrt zu einer schnelleren Adsorptionsrate, da
die durchschnittliche CO2-Konzentration im gesamten Bett steigt. Die Produktivitdt der
Anlage steigt ebenfalls. Mit zunehmender Gasgeschwindigkeit wird jedoch der interne
Stoffaustausch und die Reaktionskinetik relevanter. Der Druckabfall steigt und der Vor-
teil flacht ab. Die ldngere Adsorption fithrt auflerdem zu einem zusétzlichen Energieauf-
wand fiir die Verdichtung. Bei sehr hoher Arbeitskapazitdt und hoher Gasgeschwindigkeit
steigen die Gesamtenergiekosten wieder an, da die Verdichtung energieintensiver als der
Ventilator ist [102].

Die erhorte Arbeitskapazitiat kann aber auch wiederum vorteilhaft sein, da bei einer ho-
heren Arbeitskapazitit eine geringere Menge an Adsorptionsmittel fiir die gleiche COq-
Adsorptionskapazitat bendtigt wird. Der geringere Bedarf an Sorptionsmittel fiithrt zu
einer geringen Kontaktortiefe, der Druckverlust im Filter sinkt folglich und die Investi-
tionskosten des Kontaktors reduzieren sich. Der Druckabfall kann sogar in Abhéngigkeit
der Tiefe vernachlassigbar werden [38].

Fiir die Konstruktion des Luftkontaktors sind zahlreiche verschiedene Geometrien moglich.
Waéhrend das Unternehmen Climeworks luftfilterdhnliche Strukturen einsetzt, verwendet
Global Thermostat hingegen wabenformige Monolithe [98]. Beispielweise wird der Luft-
kontaktor von Climeworks vorgestellt. Dieser &hnelt eher einem Beliiftungssystem als einer
herkémmlichen Absorberkolonne. Der Kontaktor besteht aus einer Reihe von Platten, die
das Adsorptionsmittel enthalten [98]. Der schematische Aufbau, der in einer Studie von
Wurzbacher, J. (2016) [132] vorgestellt wurde, ist in der Abbildung 19 dargestellt.
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Abbildung 19: Schematischer Aufbau des Luftkontaktors, in Anlehnung an Sabatino, F.,
et. al. [9§]
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Eine einzelne Kontaktoreinheit kann etwa 50 tcoo im Jahr abscheiden [71, 80]. Die Kon-
taktoreinheit hat eine Grundfliche von 20m? und eine Hoéhe von 3,2m. Die Zyklusdauer
kann bis zu 4-6 h betragen. Das Adsorptionsmittel ist in mindestens 2 iibereinander ge-
stapelten Schichten angeordnet [71]. Jede Schicht kann als ein sehr kurzes, gepacktes Bett
angesehen werden [71, 80]. Diese Konstruktion erméglicht eine durchschnittliche Abschei-
derate von 90 % [71]. Zukiinftig soll dieser Wert auf 96 % gesteigert werden konnen [33].
Der Vorteil der Modularitiat des Verfahrens im Gegensatz zum HT-DAC-Verfahren ist,
dass ein Einsatz auch in kleinem Mafistab mdoglich ist. Die Einheit kann in Massenpro-
duktion hergestellt werden und ist sehr gut skalierbar [57, 108].

Beim NT-DAC-Verfahren bestehen éhnliche Einschrankungen hinsichtlich der Kontakto-
rabstinde wie beim HT-DAC-Verfahren. Die modularen Kontaktoreinheiten kénnen in
Reihen angeordnet und tibereinander gestapelt werden. In Abhédngigkeit der Grofle der
Anlage und des Standortes miissen die Verdnderungen der Umgebungsbedingungen be-
achtet werden und bei der Konzeption der Anlage berticksichtigt werden [71, 84].
Abschlielend werden die Ergebnisse der technisches Analyse des Luftkontaktor in dem
folgenden Steckbrief dargestellt.
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Luftkontaktor

Funktion: Kontaktherstellung CO, aus der Luft mit dem Adsorptionsmittel, Freisetzung des

abgeschiedenen CO,

Inspiration: Neuartiges Verfahren, Gaskontaktoren (keine direkte Analogien)

Zielgrofie: Hohe Abscheideeffizienz bei geringem Energiebedarf und Abscheidekosten

Design Trade-off:

» Arbeitskapazitit des Adsorptionsmittels €+ Abscheideeffizienz (Produktivitit) «— Energiebedarf

» Art Verschiebung des thermo. Gleichgewichtes (Prinzip von Le Chatelier) + Energiebedarf/
Kapitalkosten

* Betriebstemperatur < Adsorptionsrate + Energiebedarf « therm. Bestindigkeit
Adsorptionsmittel

» Betriebsdruck (Isolierung) « Kapital-/ Energiekosten

» Kontaktortiefe (Kapitalkosten) u. Luftgeschwindigkeit (Betriebskosten) «— Abscheiderate

» Kontaktortiefe u. Druckabfall < Menge an Adsorptionsmittel

» Luftgeschwindigkeit u. Druckabfall <= Energiebedarf fiir Ventilator

» Co-Wasseradsorption «» CO,-Adsorptionskapazitit, Energiebedarf u. korrosive Wirkung

» Energiequelle «» Betriebskosten, CO,-Emissionen

» Starke Anpassung an jeweilige Umgebungsbedingungen = dyn. Steuerung notwendig

Wichtige Parameter: Partialdruck Umgebungsluft, Abscheideeffizienz, Wahl des Adsorptionsmittels,

Betriebstemperatur, -druck, Luftfeuchtigkeit, Wassergehalt, Arbeitskapazitit, Produktivitét,

Adsorptions-/ Desorptionsrate, Zyklusdauer (Adsorptions-/ Desorptionszeit), Luftgeschwindigkeit,

Kontaktorflache, Druckverlust in Stromungskanalen, Warmeiibertragung (Erhohung/ Senkung der

Kontaktortemperatur), Ventilator- u. Vakuumpumpenergie, Reinheit des erzeugten CO,

Design-Entscheidungen: Wahl des Adsorptionsmittel, TVSA-Zyklus (Temperaturerh6hung im

Desorptionsschritt 2 Ermdglichung eines schwicheren Vakuumdrucks (25-250 mbar) - Verwendung

handelsiiblicher Vakuumpumpen), Stromungsgeometrie, Konstruktion (Material, Grofe), effiziente

Warmeaustauschstrukturen, Energiebedarf (Ventilator + Pumpe), Maximierung Wechselwirkungen CO,

und Adsorptionsmittel, stationarer Verbleib des Adsorptionsmittels

Risiken: Verschmutzungen durch athmos. Verunreinigungen

Komplexitiit: i% * ik * *

5.2.4 Weitere Systemeinheiten

Fiir den Betrieb des Niedertemperaturverfahrens werden neben der ausfiihrlich beschrie-
benen Haupteinheit, dem Luftkontaktor inkl. Sorptionsfilter, weitere Einheiten benéotigt.
Neben der bereits erwdhnten Energiequelle fiir den Energiebedarf und der Vakuumpumpe
fiir die Isolierung des Systems werden Warmetauscher, eine Wasserabscheidungseinheit
(Kondensator) und ein Kompressor in die Anlage integriert. Im Gegensatz zum HT-DAC-
Verfahren stehen leider keine detaillierten Informationen fiir den Gesamtprozess der An-
lage zur Verfiigung. Aus diesem Grund wird auf eine Einzelbetrachtung verzichtet.

Das abgezogene CO2/H20-Gasgemisch wiahrend der Desorption muss anschliefend ge-
kithlt und vom Wasser getrennt werden. Das entstandene Wasser wird vom CO5 abge-
trennt, indem der Gasstrom gekiihlt wird, um eine Wasserkondensation zu bewirken. Die
grofite Kiihlleistung wird durch Luftkiihler erbracht, die ausreichen, um den gréften Teil

des Wassers zu entfernen und das CO5 auf Umgebungstemperatur zu bringen. Der Vor-
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teil dieser Konstruktion ist, dass ein Teil der Warme zuriickgewonnen und in den Prozess
integriert werden kann. Der Stoffgemisch wird anschlieBend in einer Wasserabscheidungs-
einheit endgiiltig getrennt und es entsteht ein CO2-Strom mit einer Reinheit von bis zu
99 % v/v und das Wasser kann als Nebenprodukt verwenden werden. Der hochreine COq-
Strom muss anschlieflend je nach Bedarf komprimiert werden [33, 80].

Die Schritte nach dem Verlassen des CO2/H20-Gasgemisch aus dem Luftkontaktor sind
somit vergleichbar mit dem HT-DAC-Verfahren. Die weiteren Systemeinheiten dieses Ver-
fahrens wurden bereits im Kapitel 5.1.5 - Kondensator und Kompressor ausfiihrlich er-

lautert.
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6 Okonomische Analyse

Aufbauend auf den detaillierten technischen Analysen wird in diesem Kapitel ein verein-
fachtes Modell entwickelt mit Hilfe dessen, eine 6konomische Bewertung der zwei ausge-
wahlten Verfahren moglich ist. AnschlieBend werden die Ergebnisse der Analyse vorgestellt
und validiert. Auf dieser Basis werden Sensitivitatsanalysen durchgefithrt und versucht

Prognosen tiber zukiinftige Kostenentwicklungen abzuleiten.

6.1 Kostenmodell

Die Kosten einer DAC-Anlage zur Abscheidung des Kohlenstoffdioxids unterteilen sich
in Kapital- (CAPEX) und Betriebsausgaben (OPEX). Mogliche End of Life-Kosten wer-
den in dieser Arbeit vernachlassigt, da die Technologien noch nicht etabliert sind. Die
CAPEX umfassen samtliche Kosten fiir den Erwerb von Anlagenkomponenten, Grund-
stiicke, die Planung und Konstruktion, die Genehmigung und Bau der Anlage. Bei der
Bewertung chemischer Verfahren werden die Kapitalkosten haufig in Kosten innerhalb der
Anlagengrenze (ISBL - Inside Battery Limits) und aulerhalb der Anlagengrenze (OSBL
- Outside Battery Limits) unterteilt. Damit sind die Kosten fiir die Anlage selbst (ISBL)
gemeint und die Kosten, die fiir Anderungen und Verbesserungen an der Infrastruktur des
jeweiligen Standortes (OSBL) vorgenommen werden miissen, wie beispielsweise der Auf-
bau einer Energie- und Wasserinfrastruktur fir den Betrieb der Anlage [117]. Zusétzlich
miissen Prozess- und Projektunsicherheiten in den Kosten berticksichtigt werden. Bei-
spielweise sind alle Kostenkalkulationen mit Unsicherheiten behaftet und die endgiiltigen
Kosten vieler Posten sind erst nach der erfolgreichen Installation einer Anlage bekannt
[96, 117].

Die OPEX konnen in variable und fixe Kosten unterschieden werden. Zu den variablen
OPEX zéhlen die Energickosten (Strom, Wérme), der Wasserbedarf und die Kosten fur
weitere Verbrauchsgiiter, wie die Sorptionsmittel, etc., da sie mit der Ausbringungsmenge
variieren. Die fixen Betriebskosten umfassen u.a. die Personal-, Wartungs- und Repara-
turkosten sowie die Versicherungen der Anlage. Diese fallen jéhrlich zu einem festen Satz
an und skalieren nicht mit der Ausbringungsmenge [117].

Die Grundlage der Kostenanalyse sind Anlagen- und Prozessfliebilder mit festgelegter
Systemgrenze des jeweiligen untersuchten Verfahrens, in denen die wichtigsten Anlagen-
komponenten zusammen mit den Massen- und Energiestromen festgelegt werden. Auf
Basis des VerfahrensflieBbildes konnen die erforderlichen Energie- und Massenstrome der

Anlage berechnet und zur Dimensionierung aller wichtigen Anlagenkomponenten verwen-
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det werden. Die Modellierung der Prozessenergien und Massenbilanzen kann in sehr un-
terschiedlichen Detaillierungsgrad in Abhéngigkeit der Verfiigbarkeit der Prozessdaten
erfolgen. Auf Basis dieser Komponentenauslegung kénnen anschliefend die Kapital- und
Betriebskosten abgeschitzt werden [96].

Die Basis der Kostenschatzung der Kapitalkosten ist eine Ausriistungsliste mit der eine
bestimmte Betriebsleistung der Anlage wahrend ihrer Lebensdauer erreicht werden kann.
Weitere Kapitalkostenelemente werden zumeist auf Basis dieses Betrages als Prozentsatz
berechnet. Die Genauigkeit der Kostenschitzungen fiir die Ausriistungen der Anlagen
kénnen sich je nach technologischem Reifegrad (siehe Kapitel - 2.3 - Entwicklungsstand)
unterscheiden. Bei kommerziellen Technologien basieren die Kosten zumeist auf Angebote
moglicher Lieferanten und/oder kiirzlich veroffentlichten Kosten fiir wichtige Komponen-
ten. Falls detaillierte Angaben nicht ohne weiteres zur Verfiigung stehen, kénnen die
Kosten fiir die Ausriistung auch anhand von technischen Fachbiichern, Modellierungspro-
gramme oder anderen Methoden geschétzt werden [96].

Der Verbrauch der variablen Betriebskosten ist abhéngig von der jeweiligen Leistungska-
pazitat und der Betriebsdauer der Anlage pro Jahr. Auf Basis der modellierten Leistungs-
bedarfe der einzelne Komponenten konnen diese als Produkt der bendtigen Menge und
den (Energie-)Preis berechnet werden. Die fixen Betriebskosten sind grundsétzlich unab-
hangig von der Auslastung der Anlage und konnen, falls nicht genauer bekannt ebenfalls
als prozentuale Anteile der Kapitalkosten abgeschéitzt werden. Die Annahmen werden
aufgrund mangelnder Informationen aus grofien bestehenden CO2-Abscheidungsanlagen
von Punktquellen in der Regel auf der Grundlage der in der Chemie- und Prozessindustrie
realisierten Kosten bewertet [117].

Die Ergebnisse der systematischen Literaturrecherche im Kapitel - 3.1 Uberblick iiber
techno-6konomische Analysen zeigen stark unterschiedliche Kostenprognosen der analy-
sierten Hoch- und Niedertemperaturverfahren. Die Arbeiten zeigen eine schwere Vergleich-
barkeit der Kostenschatzungen aufgrund der unterschiedlichen angenommen Referenzfalle
(Fallparameter, Systemgrenzen, etc.). Je nach Falldefinition, welche Teile der Verfahren in
die Analyse einbezogen werden, treten starke Unterschiede auf. Zudem werden zahlreiche
essentielle Prozessannahmen der Bewertungen nicht zur Verfiigung gestellt. Der prognos-
tizierte Abscheidungspreis ist stark von den jeweiligen technischen Spezifikationen, Sys-
temgrenzen und Standorten abhéngig [137]. Fiir eine Vergleichbarkeit ist die einheitliche
Definition eines Referenzfalls unabdingbar.

Auf Basis der bisherigen Untersuchungsergebnisse dieser Arbeit und um eine Vergleich-
barkeit der beiden Verfahren zu gewéahrleisten wird ein Referenzfall definiert. Im weiteren
Verlauf der Arbeit durchgefithrten Kostenanalysen basieren, falls nicht anders dargestellt

auf den folgenden Annahmen:

« Jahrliche Abscheidungsmenge: 1.000.000 tcp2/a
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o« COs-Konzentration in der Luft: 400 ppmv CO,
« Kostenbetrachtung: April 2022
e Reinheit des erzeugten COy: < 97%

» Systemgrenze: Direkte Luftabscheidung, Erzeugung von hochreinem COz (Was-
serabscheider), COz-Kompression (150 bar fiir Weitertransport in Pipelines)

e Nur CO2 und H5O interagieren mit dem Sorptionsmittel, atmospharische Verunrei-

nigungen werden nicht berticksichtigt
o Keine Abschreibungen und Steuern fiir eine standortunabhéngige Betrachtung

Fir die Bewertung der Wettbewerbsfihigkeit der neuartigen Technologien werden die
Kosten einer Anlage im kommerziellen Mafstab bewertet [96]. Der festgestellte Entwick-
lungsstand der Verfahren zeigt, dass die groBangelegte Umsetzung im Gange ist bzw.
unmittelbar bevorsteht.

Als Informationsquelle der Referenzanlage des jeweiligen Verfahrens dienen Daten be-
stehender Anlagen aus der Literatur. Bei weiterem Bedarf werden Literaturangaben aus
verschiedensten Literaturquellen zu Hilfe gezogen. Aufbauend auf diesen Angaben erfolgt
die vereinfachte Prozessmodellierung fiir die Kostenbewertung der Anlagen. Die Massen-
und Energiebedarfe werden anhand von Massen- sowie Energiestromen der einzelnen Ver-
fahrenseinheiten unter Einbeziehung typischer Wirkungsgrade und anderer Leistungsfak-
toren bestimmt.

Die durchgefiihrte 6konomische Analyse fiihrt somit die bisherigen gesammelten Erkennt-
nisse aus den vorherigen Arbeiten, Angaben von Hersteller und technischen Analyse zu-
sammen, um auf Basis des aktuellen Stands der Technik die Verfahren vergleichen zu
konnen. Zudem wird die transparente Nachvollziehbarkeit verschiedener relevanter Kos-
tenparameter generiert und deren Einfluss bewertet, um zukiinftige Kostenreduktionspo-
tentiale der analysierten moglichen Prozessverbesserungen aufzeigen zu konnen.

Die berechneten Abscheidekosten geben an, wie viel das jeweilige Verfahren pro Tonne
abgeschiedenes COq kostet wiirde. Diese CO2-Kosten ergeben sich aus dem Vergleich der
anfallenden Kosten iiber die gesamte Lebensdauer der Anlage fiir die Errichtung und den
Betrieb und der Menge des abgeschiedenen COg [65]. Die Berechnung erfolgt anhand der
Annuitatenmethode [65, 80]. Die jahrlichen Betriebs- und Wartungskosten werden hierbei
in der Regel fiir alle Betriebsjahre als konstant angenommen [96]. Um moglichst zahlreiche
verschiedene Energiequellen, vor allem die der Erneuerbaren Energien, in dem Modell be-
werten zu konnen, werden diese iiber die jeweiligen Strom- und Warmegestehungskosten
der Erzeugungstechnologie in die Betrachtung integriert und mit den jeweiligen Leistungs-

bedarfen der Komponenten multipliziert werden.
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Die Methodik ist eine Abstraktion von der Realitat und hat das Ziel verschiedene DAC-
Verfahren zu vergleichen, um die Wirtschaftlichkeit zu bewerten zu kénnen [65]. Fir eine
detaillierte Berechnung der Wirtschaftlichkeit einer konkreten Anlage muss eine Berech-
nung unter Beriicksichtigung aller Einnahmen und Ausgaben durchgefithrt werden

Die verwendete Methodik der Kostenbetrachtung hat sich bereits als wertvolle Vergleichs-
grofe unterschiedlicher Technologien zur Erzeugung von Strom und Warme bewahrheitet
[65]. Die Abscheidekosten stellen eine mit Unsicherheiten behaftete Kennzahl der Verfah-
ren dar.

Eine Optimierung der zahlreichen relevanten Prozessparameter, die im Rahmen der detail-
lierten technischen Analysen (siehe Kapitel 5) festgestellt wurden, ist nicht Bestandteil der
Ausfiihrungen, da diese eine detaillierte Prozessmodellierung mit Hilfe von Modellierungs-
software und Anlagenprozessdaten bedarf. Durch die weitere Optimierung der zahlreichen
Prozessparameter der Verfahren ist eine weitere signifikante Kostenreduzierung zu erwar-
ten. Die detaillierte Kostenmodellierung wiirde den Umfang dieser Arbeit tibersteigen.
Die technologische Spezifikation der bewerteten Referenzanlage und die Erstellung des

Kostenmodells der jeweiligen Verfahren wird in den folgenden Kapiteln erlautert.

6.1.1 Modell - HT-DAC-Verfahren

Aufbauend auf der technischen Analyse des Hochtemperaturverfahrens in dem Kapitel 5.1,
die auf dem Designkonzept von Carbon Engineering beruht, werden die Anschaffungskos-
ten der einzelnen Verfahrenseinheiten bestimmt. Hierzu wird eine vollstdndige Ausriis-
tungsliste des vorgestellten DAC-Designs erstellt. Die Geratekosten umfassen neben den
Kosten der Hauptverfahrenseinheiten (Luftkontaktoren, Pelletreaktor, Dampfloscher, Kal-
zinator) auch die Kosten der Luftzerlegungsanlage, Feingutfilter, des Branntkalk-Mischers,
des Wasserabscheiders und eines Kompressors fiir die Verdichtung und den Weitertrans-
port des abgeschiedenen COz [62].

Bei den Hauptverfahrenseinheiten des Hochtemperaturverfahrens handelt es sich um nicht-
standardisierte Komponenten, die in enger Zusammenarbeit mit Entwicklungspartnern
speziell auf die jeweiligen Anforderungen entwickelt wurden [62]. Aufgrund dieser Tata-
sche werden zur Berechnung der Anschaffungskosten der Komponenten, die veroéffentlichen
Anschaffungskosten der einzelnen Komponenten einer HT-DAC-Anlage einer spiteren Ge-
neration verwendet (NOAK), um die Kosten einer Anlage im kommerziellen Mafistab
bewerten zu konnen. Die Kosten beinhalten die Anschaffungskosten der Gerite, die zu-
satzlichen Materialkosten (Rohrleitungen, etc.) und die Arbeitskosten zur Installation der
einzelnen Komponenten [62]. Die angegebenen Kosten basieren auf Angaben aus dem Jahr

2016 und konnen unter der Zuhilfenahme eines Kostenindexes fiir Chemieanlagen fiir den
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Betrachtungszeitpunkt (April 2022) aktualisiert werden:

Kostengyza  CEPClIy22 (1)
Kostensgrg CEPClIsgs

Der verwendete CEPCI-Index (Chemical Engineering Plant Cost Index) berticksichtigt die
Kostenverdnderungen fiir eine Chemieanlage aufgrund von Inflation und Deflation [76].
Auf Basis dieser Kosten werden unter Verwendung von Multiplikationsfaktoren fiir Che-
mieanlagen die weiteren Kosten der Anlage berechnet. Die weiteren Kapitalposten umfas-
sen die Kosten fir auflerhalb der Anlagengrenze (OSBL), Planung und Konstruktion und
unvorhergesehene Risiken fiir den Bau der Anlage [115]. Zusétzlich werden die jahrlichen
Versicherungs-, Wartungs- und Reparaturkosten anteilig auf die gesamten Kapitalkosten
innerhalb und auflerhalb der Anlagengrenze bestimmt. Die bendtigten Arbeitskosten fir
den Betrieb der Anlage werden anschlielend anteilig der bestimmten Wartungs- und Repa-
raturkosten bestimmt [84]. Die Annahmen der Multiplikationsfaktoren fir die Schatzung
der Kapital- und Betriebskosten einer Fliissig-Fest-Chemieanlage werden in der Tabelle 3

aufgefiihrt.

Tabelle 3: Annahmen fiir Multiplikationsfaktoren - HT-DAC-Verfahren

Posten Spezifikation Referenz
AuBerhalb der 40 % der Maschinen-/ Gerétekosten [115]
Anlagengrenze (OSBL)

Konstruktion & Planung 10 % der Gesamtkapitalkosten [62]
Unvorhergesehenes 20 % der Gesamtkapitalkosten [62]
Versicherungen 1% der Gesamtkapitalkosten [115]
Wartung & Reparatur 3% der Gesamtkapitalkosten [84]
Personalkosten 30 % der Wartungs- und [84]

Reparaturkosten

Die Kapitalkosten der Anlage werden zudem durch die Renditeerwartungen der Eigenka-
pitalgeber und die von den Fremdkapitalgebern geforderten Zinssétze fiir Fremdkapital
festgelegt. Die Renditen und Zinssétze werden durch das technische, betriebliche und
finanzielle Risiko der Anlage bestimmt. Je grofier das Risiko ist, desto hoher fallen die
Zinssatze und die Renditen aus. Das Verhaltnis von Eigen- und Fremdkapital kann variie-
ren, und ihre Anteile bestimmen einen gewichteten durchschnittlichen Kapitalkostensatz
(WACC) fur das Projekt [78, 80].

In dieser Arbeit wird ein WACC von 8 % als Kompromisswert angenommen, der sowohl

die Neuartigkeit der Technologie als auch eine wohlwollende Politik zur Einfithrung von
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nachhaltigen Technologien beriicksichtigt. Fiir die HT-DAC-Anlage wird eine wirtschaft-
liche Lebensdauer von 25 Jahren erwartet [62]. Mit Hilfe dieser Parameter lasst sich der
Annuitatenfaktor berechnen und damit konnen die Kapitalkosten auf gleichbleibende jéhr-
liche Kapitalaufwendungen fiir das System aufgeteilt werden [80].

Dariiber hinaus dient die Prozessmodellierung der Arbeit von Keith, D., et. al. (2018)
aufgrund der festgestellten Komplexitat des Verfahrens als Grundlage fiir die Bilanzie-
rung der Energie- und Massenstrome der Verfahrenseinheiten, um die Energiebedarfe des
Verfahrens zu ermitteln. Dies ist erforderlich, da vor allem der nachgelagerte Regenera-
tionskreislauf mit seinen zahlreichen Wechselbeziehungen, duflerst komplex ist und eine
detaillierte Prozessmodellierung fiir die jeweilige gewédhlte Anlagenkapazitit erfordert. Im
Rahmen der verwendeten Arbeit werden die Prozessdaten so detailliert vorgestellt, dass
eine Bewertung auch durch Dritte ermoglicht wird. Zudem basieren die Prozessparameter
auf eine Kombination von Daten aus einer Pilotanlage und Angaben moglicher Herstel-
ler der Komponenten [62]. Die Verwendung der veroffentlichen Betriebsparameter erlaubt
somit eine moglichst detaillierte Abbildung und Kostenbewertung des aktuellen Entwick-
lungsstandes des Verfahrens.

Die beriicksichtigen elektrischen Energien des Verfahrens sind die Leistungsbedarfe fiir
den Betrieb des Luftkontaktors (Ventilator, Fliissigkeitspumpen), des Pelletreaktors, des
Dampfloschers, des Kalzinators, der Luftzerlegungsanlage, des Pelletwéschers, des Brannt-
kalk-Mischtanks, des zusétzlichen Equipments und der CO2-Kompression [62]. Der Ener-
giebedarf des Wasserabscheiders fiir die Steuerung und Kontrolle wird als sehr gering
bewertet und wird daher als vernachlassigbar bewertet [84]. Fiir den Betrieb des Kal-
zinators wird zudem thermische Energie auf einem hohen Temperaturniveau (~900 °C)
benotigt.

Die Ventilatorleistung des Kontaktors kann auf Basis des Druckabfalls Ap [Pa] iiber dem
benetzten Packungsmaterial und des Luftvolumenstroms Vi, 1t [m3 /s] unter Berticksich-

tigung des Wirkungsgrades n des Ventilators berechnet werden [84]:

PVentilator =
NVen

Bei der Berechnung des Druckabfalls muss neben der Luftstromung durch das benetzte
Packungsmaterials auch dessen Materialzusammensetzung (z.B. Metall, Kunststoff, Ke-
ramik) beriicksichtigt werden. Das verwendete Packungsmaterial im CE-Konzeptdesigns
ist ein PVC-Packungsamterial (Brentwood XF12560). Fir dieses Material wurde eine

spezielle Korrelation fiir die Berechnung des Druckabfalls entwickelt [53]:

Ap=17,4Dv,}, (3)
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Dabei ist Ap der Druckabfall [Pa] iber dem Packungsmaterial, D die Kontaktortiefe [m)]
und vr, ¢ die Luftgeschwindigkeit [m/s].

Die erforderliche Pumpleistung, um das Kaliumhydroxid gleichméafig vertikal iiber das
Packungsmaterial zirkulieren zu lassen, kann mit Hilfe des Volumendurchflusses des Ab-
sorptionsmittels Viop, der Flissigkeitsdichte pgom, der Forderhohe H und des Wir-
kungsgrades npympe der Pumpe bestimmt werden [62]:

Ko * g% Vicon * H
PPumpe = P J (4)

T Pumpe

Die Energiebedarfe des Regenerationskreislaufes fiir Pelletreaktor, Dampfloscher, Kalzina-
tor inkl. Luftzerlegungsanlage, Branntkalk-Mischtanks und des zusétzlichen Equipments
werden aufgrund der erlauterten Griinde aus der Prozessmodellierung von Keith, D., et.
al. (2018) [62] iibernommen.

Die CO2-Kompression fiir den Weitertransport in Pipelines auf 150 bar erfolgt mit ei-
nem vierstufigen Zentrifugalkompressor mit Zwischenkiihlung [62]. Die Verdichtung wird
aufgrund der zahlreichen Zwischenkiihlvorginge (Wérmeabfuhr) als isotherm betrachtet.
Bei der Berechnung der Verdichterarbeit muss neben dem abgeschiedenen COs aus der
Luft auch der zusatzliche reine CO2-Strom, der im Zuge der Verbrennung von Erdgas im
Kalzinator entsteht, berticksichtigt werden [73].

Der hohe thermische Energiebedarf des Kalzinators ist aufgrund der hohen Reaktionsent-
halpie (AHR = 178,3kJmol 1), die fiir die endotherme Zersetzung von Calciumcarbonat
zu Calciumoxid und Kohlendioxid erforderlich (siehe Reaktion 3) ist, nahezu unvermeid-
bar. Der erforderliche thermische Energiebedarf des Kalzinators pro Tonne COg wird
berechnet, indem die Reaktionsenthalpie durch die molare Masse des CO9 unter Bertick-
sichtigung des thermischen Wirkungsgrades des sauerstoffbefeuerten Wirbelschichtkalzi-
nators geteilt wird [8, 62, 73|. Weitere Energiebedarfe, wie u.a. die benotigen Pumpen fiir
den Transport zwischen den einzelnen Verfahrenseinheiten, Biirogebaude werden nicht
berticksichtigt.

Methoden zur Energie- und Warmeriickgewinnung werden nicht beriicksichtigt, stellen
aber ein Kostenreduktionspotential dar. Mogliche Riickgewinnungsmafinahmen miissen
individuell an den jeweiligen Prozess angepasst und modelliert werden, um das genaue
Einsparpotential bewerten zu kénnen. Erdgas wird aufgrund des hohen erforderlichen
Temperaturniveaus fiir den Kalzinator in dem Kostenmodell bewertet [62]. Alternative
Losungen, wie z.B. ein vollelektrischer Kalzinator stehen in einem frithen Entwicklungs-
status und sind aktuell mit grofien Kosten verbunden [57]. Zukiinftig sind die Alternativen
angesichts des moglichen CO2-Mitausstofles bei der Erdgasverbrennung unabdingbar.
Fiir die Berechnung der jahrlichen Betriebskosten wird davon ausgegangen, dass alle Ver-

fahrenseinheiten des Verfahrens tiber die gleichen jéhrlichen Betriebsstunden (Verfiigbar-
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keit: 90 %) laufen.

Der Strompreis wird mit 0,06 €/kWh fiir eine Energieversorgung auf Basis erneuerbarer
Energien festgelegt. Dieser Preis wurde im Rahmen von Ausschreibungen fiir Windenergie
auf dem Land geboten und wiirde die Kosten einer Versorgung vor Ort decken [17]. Der
Erdgaspreis betragt in der Bewertung des Basisfalls bei 0,03 €/kWh [14]. Der betrachtete
Wasserpreis fiir den Wasserbedarf der Anlage liegt bei 0,1 €/m? [92]. Die Kosten fiir das
Absorptionsmittel Kaliumhydroxid liegen bei ca. 625 €/txom und fir das Calciumcarbo-
nat bei ca. 250 €/tcqc0s [113]. Die benotigen Mengen werden unter Beriicksichtigung der
Verluste bei der Prozessmodellierung von Keith, D. et. al. (2018) entnommen [62].

Die benoétige Fliache wird iiberschlédgig fiir die Anlage bestimmt. Hier ist der Abstand zwi-
schen Luftkontaktoren zu berticksichtigen und die Regenerationsanlage wurde als Anteil
von 20 % der Luftkontakoranordnung angenommen [62, 84]. Der Preis der Anlagenflache
wird mit ca. 200 €/m? bestimmt [120].

6.1.2 Modell - NT-DAC-Verfahren

Im Gegensatz zum Hochtemperaturverfahren existieren beim Niedertemperaturverfahren,
wie in der technischen Analyse im Kapitel 5.2 erlautert, zahlreiche verschiedene Konzept-
geometrien. Des Weiteren wurde keine detaillierte Prozessmodellierung eines Unterneh-
mens in der Literatur verdffentlicht.

Auf Grund dieser Tatsache wird eine eigenstédndige 6konomische Bewertung des Nieder-
temperaturverfahrens auf Basis des vorgestellten Luftkontaktors von Climeworks durch-
gefithrt. Das Konzeptdesign in dieser Arbeit basiert auf einem von Climeworks verdffent-
lichen Patent [45] und zahlreichen Arbeiten [46, 47, 131-134], die von den Griindern von
Climeworks veroffentlicht wurden. Bei Bedarf werden ebenfalls bendtigte Informationen
aus weiteren Arbeiten, vor allem Leonzio, G., et. al. (2022) [71] und Sabatino, F., et. al.
(2021) [98], hinzugezogen, die ebenfalls das Verfahren von Climeworks bewerten.

Analog zur der Bewertung des Hochtemperaturverfahrens wird eine Ausriistungsliste des
Verfahrens erstellt. Die Geratekosten beinhalten neben den Luftkontaktor, bestehend aus
Behélter, Ventilator, Vakuumpumpe und Sorptionsfilter, auch den Wasserabscheider und
den Kompressor fiir die Verdichtung des Kohlenstoffdioxids [98].

Der TVSA-Zyklus des NT-DAC-Verfahrens, der im Luftkontaktor ablauft, besteht aus
4 separaten Schritten, die Adsorption des CO2 aus der Umgebungsluft, das Vorwérmen
unter Vakuum zur Entfernung des Stickstoffes, das Erhitzen unter Vakuumbedingungen
zur Desorption des CO2 und das erneute unter Druck setzen und Abkiihlen der Einheit
[98, 134]. Zur Ubersichtlichkeit und als Grundlage zur Bilanzierung der Massen- und Ener-
giestrome des TVSA-Zyklus wird der Prozess in der Abbildung 20 spaltenweise dargestellt.



Okonomische Analyse 82

Abbildung 20: Schematische Darstellung des TVSA-Zyklus (4 Schritte), in Anlehnung an
Sabatino, F., et. al (2021) [98]

Der entwickelte Luftkontaktor des Verfahrens ist durch seine Modularitéat gekennzeichnet.
Um das Verfahren auf eine gewiinschte Abscheidekapazitét zu erweitern, miissen eine be-
stimmte Anzahl an Kontaktoren miteinander kombiniert werden [108].

Der bewertete Luftkontaktor basiert soweit moglich auf Daten der ersten halb-kommerziellen
Anlage des Unternehmens in Hinwil (Schweiz) [71]. Weitere benttigte Parameter werden
durch Festlegung aus angegebenen Auslegungsbereichen verschiedener Arbeiten bestimmt.

Die getroffenen Annahmen fiir den Luftkontaktor werden in der Tabelle 4 erldutert.

Tabelle 4: Annahmen fiir die Auslegung des Luftkontaktors

Parameter Wert Einheit Referenz
CO2-Abscheidemenge 180 kg/d [71]
Luftvolumenstrom 2,86 m3 /s [71]
Kontaktorvolumen 1,6 x 1,6 x 2,5 m in Anlehnung an [45]
Kontaktordicke 0,015 m

Einlassradius 0,6 m in Anlehnung an [45]
Grundflache 20 m? [71]
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Die benétigte Anzahl an Kontaktoren fiir eine bestimmte Abscheidekapazitat wird auf Ba-
sis des angegebenen Wertes der Abscheidemenge einer Kontaktoreinheit berechnet (z.B.
1.000.000 tcp2/a entsprechen 16.901 Kontaktoren).

Fiir die Modellierung des Adsorptionsprozesses werden detaillierte Daten (siche Kapitel
5.2) bendtigt, wie die Isotherme des Adsorptionsmittels, Transportparameter (Stoff- und
Wirmetibergangskoeffizienten), etc.. Die Prozessleistung des DAC-Verfahrens ist allge-
mein stark vom gewéahlten Adsorptionsmittel abhéngig. Im Gegensatz zu anderen technisch-
okonomischen Studien vorgestellt im Kapitel 3), in denen in der Regel von einem spezifi-
schen Sorptionsmittel die Rede ist, welches nicht genauer aufgefithrt wird, wird in dieser
Arbeit das Adsorptionsmittel ,APDES-NFC-FD* (siehe Kapitel 5.2.2) betrachtet. Fiir
dieses Adsorptionsmittel stehen zahlreiche experimentelle Daten in der Literatur zur Ver-
fiigung und es wird in der betrachteten Anlage von Climeworks eingesetzt [7, 71].

In dieser Bewertung wird fiir die Modellierung der Massen- und Energiebedarfe der ein-
zelnen Verfahrensschritte des Luftkontaktors von trockenen Bedingungen ausgegangen
und die Wirkung von Wasser (Feuchtigkeit in der Luft) auf die COg-Isotherme wird
vernachlassigt. Das Vorhandensein von Luftfeuchtigkeit in der Zuluft erhoht die COs-
Adsorptionskapazitat von aminbasierten Sorptionsmittel in Abhéngigkeit der Temperatur
und des Partialdruckes des Wassers in der Luft [121, 133].

Die CO2-Abscheidung des Verfahrens wird stark von den jeweiligen Standortbedingungen
beeinflusst und muss individuell bewertet werden. Die Komplexitat der Wechselwirkungen
der Co-Adsorption von Wasser und COs, die zu teils noch nicht vollstdndig ist, bedarf
es einer vollstdndigen Prozessmodellierung auf Basis fundierter Daten fiir die jeweils in-
dividuellen Anforderungen. Diese stehen in dem geforderten Detaillierungsgrad nicht zur
Verfiigung. Der Einfluss der kooperativen Adsorption von Hy0 und COs2 des verwendeten
Adsorptionsmittels auf den Prozess wurde bereits in experimentellen Arbeiten [121, 133]
untersucht und wird in der Sensitivitatsanalyse im spéteren Teil der Arbeit im Kapitel
7.2 naher betrachtet.

In Rahmen dieser Analyse werden die Kapital- und Betriebskosten der Kontaktoren
bestimmt, indem Massen-, Energie- und Stoffstrome einer Einheit anhand einer Input-
Output-Analyse der einzelnen Zyklusschritte aufgestellt und die bendtigen Komponenten
grob ausgelegt werden. AnschlieBend werden die Gesamtkosten auf Basis der bendtigten
Anzahl von Kontaktoren berechnet.

Die Berechnung der Gerétekosten des Kostenmodells fiir den Ventilator und der Vaku-
umpumpe erfolgt auf Basis eines Kostenkataloges [116] fiir Chemieanlagen, der von der
AssessCCUS, der fithrenden Datenbank von Ressourcen fiir die Lebenszyklus- und techno-
okonomische Bewertung von Technologien zur CCUS [2], verdffentlicht wurde. Bei den
angegebenen Preisen der Komponenten handelt es sich um die Investitionskosten in Mas-

senproduktion [116]. Die gelisteten Referenzkomponenten kénnen unter Beriicksichtigung
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des aufgefiihrten Skalierungsbereiches mit Hilfe eines Skalierungsfaktors an die geforderte
Grofle der ausgelegten Komponente der Referenzanlage angepasst werden. Die Kosten der
jeweiligen ausgelegten Komponente konnen unter Verwendung folgenden Zusammenhan-

ges bestimmt werden [75, 117]:

S; )” (CEPC[2022>

Ci = Cres (Sre ;) \\CEPCl,,

(5)
Dabei stellt S; und S,y die Modell- und Referenzgréfie der i-ten Komponente, C; und Ci. ¢
die Kapitalkosten der i-ten Komponente und n den Skalierungsfaktor dar. Der Grofien-
parameter bezieht sich in der Regel auf die Leistung der Komponenten. Die ermittelten
Kosten der ausgelegten Komponenten werden anschliefend mit Hilfe des bereits beim
Hochtemperaturverfahren verwendeten CEPCI-Index an den Betrachtungszeitpunkt an-
gepasst [75, 117].

Der Luftkontaktor von Climeworks ist eine eigenstandige Entwicklung des Unternehmens.
Aufgrund mangelnder Informationen miissen die Kosten der Behélter und das Gestell des
Sorptionsfilter iiber Annahmen bestimmt werden. Mit Hilfe der angenommenen Abmafle
in Anlehnung an das Patent [45] des Kontaktors wird tiber den benotigen Stahl die Kosten
abgeschétzt. Bei der Berechnung der Kosten wird mit einem 0,015 m dicken Druckstahl-
behalter ausgegangen. Die installierten Kosten des Behélters, d.h. inkl. Rohrleitungen,
Messtechnik, Abdichtung fiir Vakuum usw., werden anschliefend mit Hilfe eines Multipli-
kationsfaktors (hier: 4 fur Druckbehélter) bestimmt [54]. Die Kosten fiir das Gestell des
Sorptionsfilters, indem sich das Absorptionsmittel befindet, werden anteilig in Hoéhe von
10 % angenommen.

Die Kostenschétzung des Wasserabscheiders und der Kompression erfolgt analog der Be-
stimmung der Ventilator- und der Vakuumpumpenkosten. Die so ermittelten Kosten sind
trotz groferer Ungenauigkeiten fiir eine Kostenbewertung und einen Vergleich der beiden
Verfahren im kommerziellem Mafistab ausreichend.

Auf Grundlage dieser Kosten kénnen ebenfalls die weiteren Kosten der Anlage bestimmt
werden. Die Annahmen fir die Berechnung der einzelnen Kapital- und Betriebskosten

einer Feststoffanlage werden in der folgenden Tabelle 5 prasentiert.
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Tabelle 5: Annahmen fiir Multiplikationsfaktoren - NT-DAC-Verfahren

Posten Spezifikation Referenz
AuBlerhalb der 40 % der Maschinen-/ Gerétekosten [115]
Anlagengrenze (OSBL)

Konstruktion & Planung 20 % der Gesamtkapitalkosten [115]
Unvorhergesehenes 10 % der Gesamtkapitalkosten [115]
Versicherungen 1% der Gesamtkapitalkosten [115]
Wartung & Reparatur 4% der Gesamtkapitalkosten [115]
Personalkosten 30 % der Wartungs- und [84]

Reparaturkosten

Das Investitionsrisiko der Anlage wird ebenfalls mit einem WACC von 8 % angenom-
men. Fir die NT-DAC-Anlage wird im kommerziellen Mafstab eine Lebensdauer von 20
Jahren erwartet [7]. AnschlieBend kénnen ebenfalls die Kapitalkosten auf Basis des Annui-
tatenfaktors auf gleichbleibende jahrliche Kapitalaufwendungen fiir das System aufgeteilt
werden.

Der zu beriicksichtigen Energiebedarf ist die elektrische Energie fiir den Betrieb des Ven-
tilators in der Adsorptionsstufe, der Vakuumpumpe in der Evakuierungsphase und der
Kompression des gewonnenen CO2 und die thermische Energie auf dem Temperaturni-
veau von 80-120°C [7]) zur Regeneration in der Desorptionsphase. Der Energiebedarf
des Wasserabscheiders wird wie beim HT-DAC-Verfahren als vernachléssighar betrachtet
[84].

Das Adsorptionsmittel ist in mindestens zwei iibereinander liegenden Schichten (siche
Abbildung 19) angeordnet [45]. Jede dieser Schichten kann als ein sehr kurzes, gepack-
tes Adsorptionsbett angesehen werden. Auf Basis dieser Annahme wird der Kontaktor
als Festbett modelliert [71, 128]. Fiir die Modellierung der Adsorptionsphase wird das
Bett als isotherm betrachtet aufgrund der niedrigen Partialdriicke und Konzentrationen
der zu adsorbierenden Molekiile und der Vernachlidssigung der Adsorptionswérme und
-geschwindigkeit [13]. Die Adsorptionstemperatur betragt 25°C (Annahme fiir Betrach-
tung).

Die Ventilatorleistung des Kontaktors kann ebenfalls auf Basis (sieche Gleichung 2) des
Druckabfalls iiber dem Adsorptionsbett und des Luftvolumenstroms unter Berticksichti-
gung des Wirkungsgrades des Ventilators berechnet werden. Der Druckabfall iiber dem
Adsorptionsbett kann auf Basis der Ergun-Gleichung, die fiir den Druckverlust gasdurch-

stromter Schiittungen in Reaktoren entwickelt wurde, bestimmt werden. Diese Gleichung
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lautet [71, 128]:

Ap _ 150 % f L pt * UL ft § (1—¢)? L1754 PLuft*U%uft . (1—¢)

6
L d% €3 dp €3 (6)

Hierbei ist Ap der Druckabfall [Pa] iiber dem Bett, L die Betthohe [m], yr,, ¢+ die dyna-
mische Viskositat der Luft [Pas|, vgqs die Luftgeschwindigkeit [m/s], e die Porositat des
Bettes [-], prust die Luftdichte [kg/m3] und d, der Partikeldurchmesser des Adsorptions-
mittels [m]. Die Porositdt und der Partikeldurchmesser des Adsorptionsmittels wird tiber
dem Bett als konstant betrachtet [71]. Die elektrische Energiezufuhr der Vakuumpumpe
wahrend der Evakuierungsphase wird als isotherme Zustandsénderung betrachtet, da dem

Gas bereits in dieser Phase Wérme zugefiihrt wird [134]:

. PD
Pyp = ke * Rpupex Tags *In ( es) (7)

Din

Nis,V P

Dabei ist ;s p der isotherme Wirkungsgrad der Vakuumpumpe, 1y, s der Luftmassen-
strom der zu entfernenden Luft [kg/s|, Rr, s die spezielle Gaskonstante der Luft [J/kgK],
Taqs die Adsorptionstemperatur [K|, ppes der Desoprtionsdruck [Pa] und p;, der Druck
der Luft bei Umgebungsbedingungen [Pa].

In der Betrachtung wird zudem ein moderater Vakuumdruck (25000 Pa) gewéhlt. Dieser
Schritt dient auBerdem dazu moglichen Stickstoff (N2) aus dem Kontaktor zu entfernen,
um ein moglichst hohe COg-Reinheit zu erzeugen [98, 131]. In der Analyse wird damit die
Anwesendenheit von Ny in der Luft und im Kontaktorbett berticksichtigt, jedoch nicht
die Mitadsorption von Ns. Die Adsorption von Ny sollte aufgrund der stattfindenden Che-
misorption sehr begrenzt sein [98]. Wéahrend der Evakuierung werden bereits sehr geringe
Mengen von COg und HoO mitdesorbiert. Zur Vereinfachung wird dieser Effekt nicht be-
riicksichtigt.

Die Berechnung der COs-Kompression fiir den Weitertransport erfolgt wie beim Hochtem-
peraturverfahren unter Annahme einer isothermen Verdichtung. In der Modellierung wird
angenommen, dass die erzeugten COs-Strome der einzelnen Kontaktoren zusammen unter
Berticksichtigung der maximalen Verdichtungskapazitat der gewahlten Kompressoreinheit
verdichtet werden.

Die Regeneration des Adsorptionsmittels erfolgt durch Anderung der Betttemperatur des
Kontaktors. Der benotigte Warmebedarf ist hauptsachlich von den Eigenschaften des Ad-
sorptionsmittels bestimmt und lésst sich mit Hilfe einer einfachen Methodik abschéatzen.
Die thermische Energie fiir die Regeneration des Adsorptionsmittel ist die Summe der sen-
siblen Wéarme und der latenten Wéarme (Gleichung 8). Die sensible Wérme ist erforderlich,
um das Adsorptionsmittel auf die Desorptionstemperatur (Gleichung 9) zu bringen und

die latente Wérme ist die benotigte Energie, die erforderlich ist, um die Bindung zwi-
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schen den adsorbierten Molekiilen und dem Adsorptionsmittel aufzubrechen (Gleichung
10) [71, 134]. Die benotigte thermische Gesamtenergie kann mit folgenden Gleichungen

unter den getroffenen Annahmen (keine Wasseradsorption) berechnet werden:

QR = Z QSens + ZQLat (8)

Qsoms = [ —— 4 4 # (Toes — Tags) (9)
Sens = Agcos Cp,Sorbent T Cp,CO2 Des Ads

Qrat = AHco2 (10)

Dabei ist Agcog die Arbeitskapazitit des Adsorptionsmittels [mol/kg], ¢, sorpent die spe-
zifische Warmekapazitit des Adsorptionsmittels [J/kgK], ¢, co2 die spezifische Wérme-
kapazitat des adsorbierten COg [J/molK], T'44s und Tp.s die Adsorptions- bzw. Desorp-
tionstemperaturen [K] und AHcpo ist der absolute Wert der Adsorptionswéarme von COg
[J/mol]. In der Modellierung wird auf Basis des Adsorptionsmittels eine Desorptionstem-
peratur von 100 °C betrachtet [134]. Weitere Energiebedarfe und Manahmen zur Energie-
und Warmeriickgewinnung werden wie beim Hochtemperaturverfahren nicht beachtet.
Die jéhrlichen Energiekosten des Luftkontaktors werden bestimmt, indem die einzelnen
Energiebedarfe der Komponenten unter Verwendung der jeweiligen Dauer der Verfahrens-
schritte und die Anzahl der jahrlich durchgefiihrten Zyklen aller Kontaktoren einer Anlage
hochgerechnet werden. Die Dauer der einzelnen Verfahrensschritte und die Desorptions-/
Arbeitskapazitdten werden anhand von Literaturangaben experimenteller Ergebnisse des
untersuchten Adsorptionsmittels [47, 101, 110] bestimmt und modelliert. Fiir eine genaue-
re Berechnung der zyklische COs-Arbeitskapazitdt und der Zyklusdauer des Prozesses ist
eine detaillierte Modellierung und Abwéagung des gesamten Desorptionsprozesses unter
Berticksichtigung der Reinheit des CO9-Auslassstroms erforderlich.

Nach erfolgreicher Desorption wird das CO2 als Wasserdampfgemisch aus dem Kontaktor
per Ventiloffnung herausgelassen [33].

Die Elektrizitatskosten betragen wie in der Betrachtung des HT-DAC-Verfahrens auf
0,06 €/kWh [17]. Die benotigte Wérme wird, wie in der DAC-Anlage in Hinwil, in Form
von industrieller Abwarme bereitgestellt. Die benotige thermische Energie wird dort aus
einer kommunalen Miillverbrennungsanlage zugefiihrt [71]. Fir die Verwendung der Ab-
warme fallen Kosten von 0,02 €/kWh an [4].

Die Kiihlung im 4. Schritt des TVSA-Zykluses erfolgt auf Basis von Wasserkiihlung. Bei
der Bestimmung der Kiithlwassermenge wird davon ausgegangen, dass die zugefiihrte ther-

mische Energie wihrend der Desorption vollstindig (keine Warmeabgabe an die Umge-



Okonomische Analyse 88

bung) abgefiihrt werden muss. Der Wasserpreis liegt bei 0,1 €/m3 [92].

Der Adsorptionsmittelbedarf der Anlage wird bestimmt, indem die benétige Menge an
Adsorptionsmittel auf Basis des desorbierten (gewonnenen) COs in jedem Zyklus auf die
jahrliche Abscheidungsmenge hochgerechnet wird. AnschlieBend wird der Bedarf iiber die
Lebensdauer der Anlage (Erstbeschaffung, Austausch) bestimmt und unter Beachtung
der Lebensdauer auf jahrliche Betriebskosten aufgeteilt. Im betrachtenden Basisfall wird
davon ausgegangen, dass das ganze Adsorptionsmittel nach einer Lebensdauer von einem
Jahr ausgetauscht werden muss. Die Kosten fiir das Adsorptionsmittel APDES-NFC-FD
betragen 1,07 €/kg (Kosten unter der Annahme einer effizienten Skalierung der Produk-
tion) [71].

6.2 Ergebnisse der Kostenbewertung und Diskussion

Unter der Anwendung der vorgestellten Kostenmodelle werden die Kosten fiir das HT-
DAC-Verfahren und NT-DAC-Verfahren fiir einen definierten Referenzfall bestimmt. Die

Ergebnisse der Kostenanalyse werden in den folgenden Unterkapiteln vorgestellt.

6.2.1 Kosten - HT-DAC-Verfahren

Die geschatzten Kapital- und Betriebskosten fiir eine HT-DAC-Anlage zur direkten Ab-
scheidung von 1 Mtopa/a werden in der folgenden Tabelle 6 aufgefithrt. Die Kostenanalyse
stellt ein optimistisches Szenario auf der Grundlage optimierter Parameter der Arbeiten
Holmes, G. u. Keith, D. (2012) und Keith, D., et al. (2018) dar, die voneinander abhéngige

Prozessparameter gegenseitig optimieren, um die Anlagenkosten zu minimieren [52, 62].
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Tabelle 6: Geschétzte Kapital (CAPEX)- und Betriebskosten (OPEX) fiir eine HT-DAC-
Anlage mit einer Abscheidekapazitit von 1 Mtcoa/a

| CAPEX Kosten (Mio.€2022) |
Maschinen/ Geréte 641,963
Luftkontaktor 185,010
Pelletreaktor 132,070
Kalzinator-Dampfloscher 88,604
Luftzerlegungsanlage 65,060
Feinfilter 34,550
COg9-Kompressor mit Wasserabscheider 21,593
Gebéaude 8,080
Weiteres Equipment 106,993
Grundstiick 77,134
Auflerhalb der Anlagengrenze (OSBL) 287,639
Planung/ Konstruktion 100,674
Unvorhergesehenes 201,37
CAPEX - Gesamt 1.308,758
CAPEX annualisiert 122,603
CAPEX (€/tco2) 122,60
OPEX |
Variable OPEX Kosten (Mio.€5922/a)
Sorptionsmittel
KOH-Losung (Ersetzung) 0,211
CaCOs3 (Ersetzung) 7,459
Wasserverbrauch 0,471
COq2-Kosten (Zertifikate) 22,588
Energiekosten
Elektr. Energie 27,509
Therm. Energie 44,405
Variable OPEX - Gesamt 102,643
Variable OPEX (€/tc02) 102,64

Fixe OPEX

Kosten (Mio.€5922/a)

Sorptionsmittel

KOH-Losung (Erstbefiillung) 2,051

CaCOj3 (Erstbefiillung) 0,000080
Wartungs- und Reparaturkosten 27,888
Personalkosten 8,366
Versicherungen 9,296
Fixe OPEX - Gesamt 47,602
Fixe OPEX (€/tco2) 47,60
OPEX - Gesamt 150,245
OPEX (€/tco2) 150,25
Abscheidekosten (€/tco2) 272,85
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Als Ergebnis der Kostenmodellierung des HT-DAC-Verfahrens unter Berticksichtigung der
angenommen Kosten der Verbrauchsgiiter ergeben sich Abscheidekosten von 272,85 € pro
Tonne abgeschiedenes CO».

Fir den Bau einer Anlage des HT-DAC-Verfahrens ist ein geschatztes Gesamtinvestitions-
volumen von 1.308 Mio. € notig. Die Kostenstruktur gibt einen sehr guten Hinweis darauf,
welche der Kostenkomponenten fiir das jeweilige Verfahren am kritischsten sind. Der maf3-
gebliche Anteil der Kapitalkosten (22 % der Gesamtkosten bzw. 45 % der Maschinen- und
Geratekosten) entféllt auf die Regenerationsanlage (Pelletreaktor, Dampfloscher, Kalzi-
nator (inkl. Luftzerlegungsanlage)). Ein weiterer groflerer Kostenfaktor der Anlage sind
die Luftkontaktoren (10 Stiick) mit einer Kapitalinvestition von 185 Mio.€ (14 %). In der
Abbildung 21 werden die Kapitalkosten der jeweiligen Komponenten der HT-DAC-Anlage
gezeigt.

Abbildung 21: Kapitalkosten des HT-DAC-Verfahrens

Unter Berticksichtigung aller betrachtenden Betriebskosten ergeben sich Kosten fiir den
Betrieb der HT-DAC-Anlagen in Héhe von 150 Mio. € pro Jahr.

Der Hauptanteil der Betriebskosten entfillt auf den elektrischen (18 %) und thermischen
Energiebedarf (30 %) der Anlage. Die Instandhaltungskosten tragen fiir 19 % der Kosten
bei. Das Absorptionsmittel (KOH, CaCOg) hat lediglich einen geringeren Anteil von 6 %
und kann daher als kostengiinstig betrachtet werden. Aufgrund der Tatsache, dass die
aktuelle Anlagenkonfiguration des Verfahrens Erdgas im Kalzinator verbrennt, miissen
bei Betrieb in Europa CO»-Zertifikate des Européischen Emissionshandels (EU-ETS) er-
worben werden. Der Erwerb der COo-Zertifikate hat bereits jetzt einen Anteil von 15 %
an den Betriebskosten [119].
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Der Emissionshandel von COs-Zertifikaten ist aber noch nicht auf allen Kontinenten eta-
bliert. In Abhéngigkeit des Standortes konnen daher die Betriebskosten des Verfahrens,
um bis 22 €/t sinken, wenn kein Erwerb von COs-Zertifikaten zu erwerben sind. Die
prozentualen Anteile der einzelnen Kostenkomponenten der Betriebskosten ist in der Ab-

bildung 22 dargestellt.

Abbildung 22: Betriebskosten des HT-DAC-Verfahrens

Aufgrund des besonders grofien Einflusses der Energiekosten auf die Betriebskosten wer-
den im Folgenden die Energiebedarfe der einzelnen Komponenten besonders betrachtet.
Zugleich kann das Kostenreduzierungspotential der festgestellten Entwicklungspotentiale
bewertet werden. Die prognostizierten Energiebedarfe der Komponenten fiir das System

werden in der Tabelle 7 angegeben.
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Tabelle 7: Energiebedarfe - HT-DAC-Verfahren

Energiebedarf Einheit
Elektr. Energie [kWh/tco9]
Luftkontaktor - Ventilator 71,10
Luftkontaktor - Pumpe 22,01
Pelletreaktor 26,82
Dampfloscher 28,40
Kalzinator 6,31
Luftzerlegungsanlage 104,93
Pelletwéscher 2,37
Branntkalk-Mischtank 1,58
Zusatzliches Equipment 20,51
Kompression 174,46
Gesamt 458,49
Therm. Energie
Kalzinator 1.442,79
Gesamt 1.442,79

Der Energiebedarf des Verfahrens belduft sich insgesamt auf ca. 460 kWh/tco2 und 1440
kWh/tcoo fir den Strom- bzw. Wérmeenergiebedarf des Prozesses. Der Hauptteil des
Energiebedarfes des Prozesses entfillt auf den thermischen Energiebedarf des Kalzinators
(76 %) fir die Zersetzung des Calciumoxides. Diese grofie Menge an thermischer Energie
ist auch schwer zu vermeiden, wie in der technischen Analyse des Kalzinators (Kapitel
5.1.4) des HT-DAC-Verfahrens detailliert erklart wurde.

Der Energiebedarf fiir den Betrieb der elektrischen Komponenten des Verfahrens be-
lauft sich auf 24 % des gesamten Energiebedarfes. Dabei stellen die COo-Kompression
(175kWh/tco2) und die Luftzerlegungsanlage (105kWh/tco2) die energieintensivsten
Komponenten dar. Auflerdem ist der Energiebedarf des Luftkontaktors fiir den Betrieb
des Ventilators und der Flussigkeitspumpen (Gesamt: 93 kWh/tcp2) zu berticksichtigen.
Damit ist zu erkennen, dass die Kompression des CO2 durchaus zu beachten ist und
die Regeneration auf Basis eines Kalzinators und seiner zusétzlichen Komponenten einen
erheblichen Einfluss auf die Prozesskosten haben. Das zeigt sogleich das Potential al-
ternativer Losungen auf. Der Energiebedarf und auch die Kapitalkosten konnen durch
weitere Optimierungen der Abscheideeffizienz in Abhéngigkeit der Kontaktorflache und

des verwendeten Materials (Druckabfall) zukinftig reduziert werden.
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6.2.2 Kosten - NT-DAC-Verfahren

Analog zum Hochtemperaturverfahren werden zuerst die Ergebnisse der geschétzten Kapi-
tal- und Betriebskosten fiir eine NT-DAC-Anlage mit einer Abscheidekapazitiat von 1
Mtcooz/a in der folgenden Tabelle 8 vorgestellt. Die betrachtete Kostenanalyse stellt ein
optimistisches Szenario aufgrund der Annahme von trockener Luft dar. Je nach Hohe der
Luftfeuchtigkeit steigt der Energiebedarf fiir die Desorption infolge des mit zu desorbie-
renden Wassers [127]. Der Einfluss wird im weiteren Verlauf des Unterkapitels beleuchtet.
Zudem wurden fir die Kostenanalyse giinstige Energiequellen (Wind, industrielle Abwér-

me) angenommen.
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Tabelle 8: Geschétzte Kapital (CAPEX)- und Betriebskosten (OPEX) fiir eine NT-DAC-
Anlage mit einer Abscheidekapazitit von 1 Mtcoa/a

| CAPEX Kosten (Mio.€022) |

Maschinen/ Geréte 400,922
Luftkontaktor - Behélter mit Gestell 220,458
Luftkontaktor - Ventilator 5,143
Luftkontaktor - Vakuumpumpe 36,967
Wasserabscheider 0,4
CO9o-Kompressor 10,683
Gebaude, Weiteres Equipment 36,447

Grundstiick 303,193

Auflerhalb der Anlagengrenze (OSBL) 281,646

Planung/ Konstruktion 197,152

Unvorhergesehenes 98,576

CAPEX - Gesamt 1.281,490

CAPEX annualisiert 130,523

CAPEX (€/tco2) 130,52

] OPEX

Variable OPEX Kosten (Mio.€5922/a)
Sorptionsmittel 10,888
Wasserverbrauch 3,124
Energiekosten

Elektr. Energie 39,514

Therm. Energie 38,449
Variable OPEX - Gesamt 91,975
Variable OPEX (€/tco2) 91,98
Fixe OPEX Kosten (Mio.€5922/a)
Wartungs- und Reparaturkosten 27,303
Personalkosten 8,191
Versicherungen 6,825
Fixe OPEX - Gesamt 42,319
Fixe OPEX (€/tco2) 42,32
OPEX - Gesamt 134,295
OPEX (€/tco2) 134,29
Abscheidekosten (€/tco2) 264,82

Als Ergebnis der Kostenmodellierung des NT-DAC-Verfahrens wurden Abscheidekosten
flir eine Tonne CO9 von 264,82 € ermittelt.

Die Gesamtinvestitionen fiir den Bau der Anlage sind mit Kosten in Hohe von 1.281
Mio.€ vergleichbar mit den Kosten des Hochtemperaturverfahrens. Der grofite Teil der
Kosten (27 % der Gesamtkosten bzw. 86 % der Maschinen- und Gerétekosten) entféllt auf
den modularen Luftkontaktor (inkl. Ventilator, Vakuumpumpe, Behélter, Sorptionsfil-
ter). Der Grund hierfiir ist die grofie Anzahl an benétigten Moduleinheiten (16901 Stiick)
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und deren erheblicher Fliachenbedarf (24 % der Gesamtkosten), um die gewtinschte COg-
Abscheidekapazitit der Anlage zu erreichen. Auffillig ist zudem, dass die Nachbehandlung
des erzeugten COg2/H20-Gemisches einen sehr geringen Anteil (ca. 4%) an den Kapitalkos-
ten der Anlage aufweisen. Die prozentuale Verteilung der CAPEX der NT-DAC-Anlage
werden in der Abbildung 23 dargelegt.

Abbildung 23: Kapitalkosten des NT-DAC-Verfahrens

Auf Basis der dargelegten wirtschaftlichen Parameter (siehe Kapitel 6.1.2) werden fiir das
Verfahren jéhrliche Kapitalkosten von 131 Mio. €/a erwartet.

Der Hauptanteil der Betriebskosten entféllt ebenfalls auf den Energieverbrauch (59 %)
des Verfahrens. Der elektrische und thermische Energiebedarf der Anlage tragt jeweils
Kosten von 39 bzw. 38 Mio.€ pro Jahr zu den Betriebskosten bei. Das Adsorptionsmittel
weist einen geringen Anteil von 8 % der Betriebskosten auf. Die Kosten fiir das Adsorp-
tionsmittel (APDES-NFC-FD) sind jedoch stark abhédngig von der Auswahl dieser [71].
Die Wartung- und Reparaturkosten weisen einen Anteil von 19 % auf. Diese entstehen
hauptséichlich durch den Austausch des Adsorptionsmittels [84]. Aufgrund der verwen-
deten nachhaltigen Energiequellen (Wind, industrielle Abwéarme) fiir die Anlage ist kein
Erwerb von COg-Zertifikate notwendig. In der Abbildung 24 wird die Verteilung der Be-
triebskosten dargelegt.
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Abbildung 24: Betriebskosten des NT-DAC-Verfahrens

Den grofiten Einfluss auf die Betriebskosten weisen, wie beim HT-DAC-Verfahren, die

Energiebedarfe der Anlage auf und daher wird ebenfalls eine gesonderte Betrachtung

durchgefiihrt. Die berechneten Energiebedarfe der einzelnen Komponenten werden in der

folgenden Tabelle 9 aufgefiihrt.

Tabelle 9: Energiebedarfe - NT-DAC-Verfahren

Energiebedarf Einheit
Elektr. Energie [kWh/tcoo9]
Luftkontaktor - Ventilator 525,01
Luftkontaktor - Vakuumpumpe 12,58
Kompression 134,33
Gesamt 671,92
Therm. Energie
Desorption 1806,13
Gesamt 1806,13

Der elektrische und thermische Energiebedarf fiir den Betrieb der NT-DAC-Anlage be-
tragen ca. 670kWh/tcoe bzw. 1800 kWh/tcoo. Der energieintensivste Verfahrensschritt
stellt die Desorption des adsorbierten CO2 dar. Dieser Wert kann aufgrund der Annahme

von trockener Luft in Abhéngigkeit der Luftfeuchtigkeit des jeweiligen Standortes und

der stattfindenden Co-Adsorption von Wasser weiter ansteigen. Wurzbacher, J.A., et al.

berichten in ihrer Arbeit, dass sich der Energieverbrauch fiir die Regeneration um bis zu
20 % erhort, wenn die relative Luftfeuchtigkeit von 20 % auf 80 % in der Umgebungsluft

ansteigt [133].
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Der elektrische Energiebedarf stellt nur einen Anteil von 27 % des gesamten Energiebedar-
fes des Verfahrens dar, wobei allein 525 kWh /tco2 (80 %) des elektrischen Energiebedarfes
auf den Betrieb des Ventilators zuriickzufithren sind.

Der Betrieb ohne Ventilator wird bei entsprechender Entwicklung eines Adsorptionsmittels
zu mindestens zukiinftig nicht ausgeschlossen [38]. Ein Verzicht konnte die Abscheidekos-
ten um bis zu 25 € pro Tonne COy reduzieren.

Ein weiterer grofier Energieaufwand ist fiir die CO2-Kompression (134 kWh/tcp2) zu ver-
zeichnen. Die Berechtigung der Mitberiicksichtigung dieses Verfahrensschrittes wird hier
ebenfalls bestéatigt. Die Vakuumleistung fiir die Evakuierung der Kontaktoreinheit ist ver-
schwindend gering.

Durch Optimierung der zahlreichen abzuwégenden Prozessparameter (siehe Kapitel - 5.2)

konnen sowohl die Energie- als auch die Kapitalkosten weiter reduziert werden.

6.3 Validierung der Ergebnisse

In diesem Unterkapitel werden die ermittelten Abscheidekosten fiir eine Tonne COq vali-
diert. Die Kostenanalysen beruhen auf die am weitesten entwickelten Verfahren der Unter-
nehmen Carbon Engineering und Climeworks fiir das Hoch- bzw. Niedertemperaturver-
fahren. Daher werden die ermittelten Werte zuerst mit den Herstellerangaben verglichen
und bewertet. AnschlieBend werden die Ergebnisse in den Zusammenhang mit den techno-
6konomischen Studien der jeweiligen Verfahren gebracht.

Das Unternehmen Carbon Enginnering gibt fiir die bewertete Anlagenkonfiguration des
HT-DAC-Verfahrens Abscheidekosten von 96-138 €/tco2 an [62]. Die grofie Abweichung
von den ermittelten Kosten (272,85 €/tcp2) ist darauf zuriickzufithren, dass die Kosten
fiir das Jahr 2016 bei gleichen Bilanzgrenzen ermittelt wurden und die einzelnen Kosten
der Anlage nicht transparent nachvollziehbar sind. Allein die Berticksichtigung der Inflati-
on auf Basis des CEPCI-Indexes steigert die Kosten auf bis zu 210 €/tco2. Zudem werden
keine Kosten fiir den Erwerb von COqo-Zertifikaten berticksichtigt.

Fiir den Prozess wird ein elektrischer und thermischer Energiebedarf von 366 kWh /tcoo
bzw. 1458 kWh/tco2 angegeben [62]. Die Differenz der elektrischen Energie (ca. 460
kWh/tco2) ist auf die Nicht-Beriicksichtigung von Methoden zur Energiertickgewinnung
in dieser Arbeit zurtickzufiihren.

Fiir das NT-DAC-Verfahren berichtete Climeworks 2017, dass sich die Kosten pro Tonne
CO2 auf etwa 530 € belaufen [41]. Bis 2025 wird eine Reduzierung der Kosten durch For-
schung, Entwicklung und Massenproduktion auf bis zu 180-270 €/tcoo erwartet [41, 80].
Die berechneten Abscheidekosten (265 €/tco2) fir das Verfahren liegen im Rahmen der
Prognosen des Unternehmens.

Der elektrische Energiebedarf des Verfahrens wird von dem Unternehmen zwischen 200
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und 450 kWh/tcoo prognostiziert [41, 71]. Der erhohte elektrische Energiebedarf (ca.
670kWh//tco2) der Modellierung ist einerseits auf die Mitberticksichtigung der COas-
Kompression (134 kWh//tco2) zuriickzufiihren, andererseits auf einen héheren Energie-
bedarf fiir den Betrieb des Ventilators. Der Energiebedarf des Ventilators ist jedoch
stark abhangig vom gewéahlten Adsorptionsmittel und des zu tiberwindenden Druckab-
falls. Der erforderliche thermische Energieverbrauch liegt laut Herstellerangabe bei 1500-
2000 kWh/tcoo [41, 71]. Die durchgefithrte Schéitzung des thermischen Energiebedarfes
von 1800 kWh/tope fiir die Desorption liegt somit im erwartbaren Bereich.

Im Folgenden werden die Ergebnisse in den Rahmen der durchgefiihrten wissenschaftli-
chen Arbeiten zum techno-6konomischen Entwicklungsstand eingeordnet. Der Vergleich
der Abscheidekosten der verschiedenen TEA-Studien des HT-DAC-Verfahrens mit dem
Ergebnis der Kostenmodellierung dieser Arbeit werden in der folgenden Abbildung 25
dargestellt.

Abbildung 25: Abscheidekosten des HT-DAC-Modells im Vergleich zu weiteren HT-DAC-
TEA-Studien
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Die berechneten Abscheidekosten des HT-DAC-Verfahrens befinden sich im mittleren Be-
reich der verschiedenen Kostenschiatzungen der zahlreichen wissenschaftlichen Arbeiten.
Damit zeigt sich, dass die berechneten Abscheidekosten des Modells als realistisch zu
bewerten sind. In der Abbildung 26 werden ebenfalls die Abscheidekosten des NT-DAC-
Modells mit weiteren TEA-Studien des Verfahrens verglichen.

Abbildung 26: Abscheidekosten des NT-DAC-Modells im Vergleich zu weiteren NT-DAC-
TEA-Studien

Die Kosten pro Tonne abgeschiedenes CO2 des Modells liegen leicht oberhalb der meisten
Kostenprognosen der techno-6konomischen Studien. Dies ist einerseits auf die unterschied-
lichen bewerteten Verfahrenskonzepte, wie z.B. Monolithische Kanéle (Sinha, A. et al.
(2016) [110]) oder die Integration von Zyklonen (Krekel, D., et al. (2018) [66]), zuriickzu-
fithren. Anderseits wird im Rahmen dieser Arbeit die CO9-Kompression des gewonnene
CO2 mit betrachtet, was in den meisten Studien nicht der Fall ist.

Insgesamt konnen somit die berechneten Referenzfille der beiden Technologien als valide

eingestuft werden.
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7 Sensitivitatsanalyse

Um den Einfluss einiger getroffener Annahmen und gewahlter Betriebsparameter zu eva-
luieren und zuktnftige Verbesserungen einordnen zu koénnen, werden diese im Rahmen
der Sensitivitdtsanalyse fiir den Referenzfall variiert. Fiir die beiden Verfahren werden die

folgenden Parameter betrachtet:

« Kapitalkosten (CAPEX) der Anlage [€]

Stromkosten [€/a)]

 Heizkosten [€/a]

« Gewichtete durchschnittliche Kapitalkosten (WACC) [%]

» Kosten des Sorptionsmittels [€/kggorpent]

« Nutzungsdauer |[a]

o COy-Zertifikatspreis fiir HT-DAC-Verfahren [€/tc0o2]

o Lebensdauer des Sorptionsmittels fiir NT-DAC-Verfahren [agy pent]

Die Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse des Hoch- und Niedertemperaturverfahrens wer-

den in den folgenden Unterkapiteln vorgestellt.
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7.1 Sensitivitatsanalyse - HT-DAC-Verfahren

Die Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse des HT-DAC-Verfahrens werden in der folgenden
Abbildung 27 dargestellt.

Abbildung 27: Sensitivitatsanalyse des HT-DAC-Verfahrens

Die Kapitalkosten (CAPEX) stehen in linearer Abhéngigkeit zu den Abscheidekosten und
haben den grofiten Einfluss auf eine potenzielle Reduzierung dieser. Die Kostenschatzung
ist von gewissen Ungenauigkeiten gekennzeichnet. In Abhéngigkeit der Planungsphase
einer Anlage unterscheiden sich der Detaillierungsgrad und die zu erwartetende Genauig-
keit. Fir die vorgenommene Bewertung kann nach der Klassifizierung der Association for
the Advancement of Cost Estimating International (AACE) eine Genauigkeit von +20 %
(Abscheidekosten: 248-297 €/tcp2) angenommen werden [62, 115]. Zudem kann durch
eine weitere Optimierung der zahlreichen Design-Trade-Offs der Verfahrenseinheit, vor
allem beim Kontaktor (Kontaktorfliche) weiteres Material eingespart werden.

Daher ist auch in der Literatur eine groflie Bandbreite der Kapitalkostenschitzungen zu
finden, sowohl fiir aktuelle Anlagen, als auch bei den Prognosen fiir die kommenden Jahr-
zehnte. Bei einer zu erwartbaren Reduzierung der Kapitalkosten um 20 % koénnen die
Abscheidekosten auf bis zu 248 €/tcp2 (9 %) reduziert werden.
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Ein weiteren groflen Einfluss weisen die Kosten fiir den thermischen Energiebedarf des
Verfahrens (Aktuell: Betrieb mit Erdgas) auf. Jedoch benotigt die Zersetzung von Cal-
ciumoxid eine Temperatur von ca. 900 °C. Diese Tatsache ist kurzfristig nicht zu &ndern
[84]. Eine Reduzierung des Energiebedarfes um 10 % konnte die Kosten zu Abscheidung
des CO9 um bis zu 2,5 % reduzieren. Der Anteil der Stromkosten fallen fir das Verfahren
relativ gering aus und haben daher einen geringeren Effekt auf die Abscheidekosten (10 %
Effizienzverbesserung: - 1 % Kosten). Ein weiteren grofien Einfluss auf diese Kosten haben
die Strom- und Warmegestungskosten der jeweiligen Energiequelle. Bei einem Elektrizi-
tatspreis von 0,01 €/kWh konnen die Abscheidekosten auf bis zu 250 € /tcoo reduziert
werden. Bei zusatzlichen giinstigen Kosten (0,01 €/kWh) fiir den benétigten thermischen
Energiebedarf werden die Kosten fiir eine Tonne abgeschiedenes COy auf bis zu 220 €
weiter reduziert.

Durch die Definition des Annuitdtenfaktors stehen die Nutzungsdauer und die gewich-
teten durchschnittliche Kapitalkosten (WACC) in einer nicht-linearen Beziehung zu den
Abscheidekosten [115].

Der Einfluss des WACC ist durch das Risiko der Investition des Verfahrens relativ hoch.
Zudem werden in der Literatur zahlreiche verschiedene WACC (0-11,7 %) betrachtet, wo-
mit auch die starken Differenzen der zu erwartenden Kosten zu begriinden sind. In dem
betrachtenden Basisfall des Kostenmodells wiirden die Abscheidekosten zwischen 201 und
314 €/tc oo variieren. Eine Reduzierung der Nutzungsdauer der Anlage weist einen erheb-
lichen Einfluss auf die Abscheidekosten auf, wohingegen eine Erhéhung der Nutzungsdauer
wiederum geringfiigigere Auswirkungen hat. Dies ist mit der recht langen betrachtenden
Lebensdauer der Anlage von 25 Jahre zu begriinden [62]. Der Einfluss der Kosten des
Absorptionsmittels fallen sowohl fiir Kaliumhydroxid und Calciumcarbonat grundsétzlich
gering aus.

Der COg-Zertifikatspreis wird in den néchsten Jahren wahrscheinlich ansteigen. Eine Er-
hohung um 50 % kann die Abscheidekosten des Verfahrens um bis 12 €/tops steigern.
Insbesondere durch zu erwartende Reduzierung der Kapitalkosten zukiinftiger Anlagen
und der Effizienzsteigerung durch zukiinftige Forschung und Entwicklung wirken sich si-
gnifikant auf die Abscheidekosten des abgeschiedenen COg aus. Jedoch kann der Betrieb
mit Erdgas zukiinftig grole Problematiken darstellen und zeigt die Bedeutung einer al-

ternativen thermischen Energieversorgung auf Basis nicht-fossiler Energietréger.



Sensitivitdtsanalyse 103

7.2 Sensitivitatsanalyse - NT-DAC-Verfahren

Die Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse des NT-DAC-Verfahrens werden in der folgenden
Abbildung 28 vorgestellt.

Abbildung 28: Sensitivitatsanalyse des NT-DAC-Verfahrens

Die Kapitalkosten (CAPEX) haben ebenfalls den groiten Einfluss auf die Abscheidekos-
ten. Die verwendete Methodik der Kostenschitzung auf Basis von Faktormethoden kann
nach der ACCE mit einer Genauigkeit 430 % (Abscheidekosten: 226-304 €/tc0o2) klassi-
fiziert werden [115].

Die NT-DAC-Anlage ist von dem modularen Charakter des Luftkontaktors gekennzeich-
net. Eine minimale Verdnderung der Kosten einer der Komponenten der Einheit kann
somit erheblichen Einfluss auf die Kapitalkosten der gesamten Anlagen haben. Eine Re-
duzierung der Kapitalkosten einer Einheit um 20 % kann die Abscheidekosten um bis zu
7% reduzieren.

Die Anlagengrofie hat auf die Kosten aufgrund der Modularitdt des Kontaktors kaum
einen Einfluss auf die Abscheidekosten pro Tonne COs. Lediglich die restlichen Anla-
genkomponenten (Wasserabscheider, COg-Kompressor) weisen einen Scale-Up-Effekt auf.
Die jeweiligen Kapitalkosten der Komponenten sinken in Abhéngigkeit der gewiinschten
Systemgrofe [117].

Der Einfluss der Strom- und Heizkosten fiir den Betrieb der Anlage ist aufgrund der na-
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hezu gleichen Verteilung der Energiekosten auf die Abscheidekosten fast identisch. Durch
die lineare Abhéangigkeit der Strom- und Heizkosten kann eine Verdnderung der Ener-
giepreise und/ oder der Energieeffienz von 10 % die Abscheidekosten um bis zu + 1,5%
beeinflussen. Bei Vorhandensein einer hohen Luftfeuchtigkeit und einer damit womogli-
chen Erhohung des thermischen Energiebedarfes um 20 % [133] steigt der Abscheidepreis
fir eine Tonne CO2 um bis zu 3% (8 €/tco2) an. Ein erhebliche Reduzierung der Ener-
giekosten und damit der Abscheidekosten kann durch Minimierung der Energiepreise bei
gleichzeitiger Steigerung der Energieeffizienz erreicht werden. Bei einem Elektrizitéts- und
Wirmepreis von 0,01 €/kWh und einer zu erwartenden Reduzierung des elektrischen und
thermischen Energiebedarfes von 10% konnen die Kosten pro Tonne abgeschiedenes CO9
auf bis zu 209 € sinken.

Der Einfluss des WACC auf die Kosten und das damit verbundene Risiko des Verfahrens
ist wie beim Hochtemperaturverfahren hoch. In der Literatur werden ebenfalls zahlreiche
verschiedene WACC (0-12,5 %) bewertet. Fiir den betrachtenden Referenzfall wiirden die
Abscheidekosten zwischen 201 und 314 €/t o2 schwanken. Die Nutzungsdauer der Anlage
weist analog zum HT-DAC-Verfahren eine starke exponentielle Abhangigkeit auf. Die Er-
hohung der Lebensdauer einer Kontaktoreinheit von anfanglichen 12 Jahren auf 20 Jahre
[7] war daher essentiell fiir die wirtschaftliche Rentabilitdt des Verfahrens.

Zuletzt wird die Sensitivitdt der Kosten und Lebensdauer des Adsorptionsmittels auf die
Abscheidekosten bewertet, diese zeigen eine lineare Abhéngigkeit auf die Abscheidekos-
ten. Die Lebensdauer des Adsorptionsmittels, die angibt, wie oft die benotigte Menge
iiber die Lebensdauer der Anlage ausgetauscht werden muss, weist hingegen eine expo-
nentielle Abhéngigkeit auf. Eine sehr geringe Lebensdauer und ein damit verbundener
haufiger Austausch des gesamten Adsorptionsmittels fithrt zu einer erheblichen Steige-
rung der Kosten. Eine Erhohung der Lebensdauer von einem Jahr auf 5 Jahre hingegen
kann die Abscheidekosten weiter reduzieren (3 %).

In der Literatur werden zahlreiche verschiedene Adsorptionsmittel mit unterschiedlichsten
Kosten diskutiert. Die Kosten schwanken in der Literatur je nach gewahlten Adsorptions-
mittel (bis zu 80 €/kg [110]) erheblich. Eine Erhchung der Kosten von ca. 1€/kg auf
10 €/kg kann die Kosten pro Tonne abgeschiedenes COg9 auf bis zu 355 € steigern. Hierbei
muss zugleich beachtet werden, dass die Wahl des Adsorptionsmittels einen erheblichen
Einfluss auf die Prozessparameter (v.a. Bettporositit, Druckabfall, Adsorptionskapzitét,

Desorptionstemperatur) des Verfahrens hat.
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8 Zukiinftige Entwicklungen der
DAC-Technologien

Fiir das Erreichen der Klimaziele miissen bis Mitte des Jahrhunderts gigantische Men-
gen CO2 aus der Luft abgeschieden werden. Das bedarf einer Einfiihrung der DAC-
Technologien in nie dagewesener Geschwindigkeit. Der grofiflichige Einsatz der Technolo-
gie wird die Kosten signifikant senken. Griinde hierfiir sind sehr vielfaltig, wie die Zunah-
me der Erfahrung der Planung, Herstellung, Inbetriebnahme und dem Betrieb der DAC-
Anlage oder auch die Standardisierung von Lieferketten bendtigter Komponenten [57].
Die Kostenreduzierung kann entlang eines Lernkurvenmusters beschrieben werden [80].
Zuerst wird in diesem Unterkapitel die Methodik der Lernkurve detaillierter vorgestellt
und anschlieend eine Bewertung des Kostenreduzierungspotentials der DAC-Verfahren
unter Beriicksichtigung benétigter CO2-Abscheidungsmengen verschiedener Minderungs-

pfade durchgefiihrt.

8.1 Lernkurve

Das Konzept der Lernkurve beschreibt die empirische Feststellung, dass die Kosten fiir
die Produktion der nachsten Einheit einer Technologie in Abhédngigkeit der kumulativen
Produktionsmenge oder der installierten Kapazitit um einen mehr oder weniger kon-
stanten Prozentsatz sinken. Die Methodik hat ihren Ursprung in der Untersuchung des
Flugzeugbaus in den 1930er Jahren. Hierbei wurde festgestellt, dass die fiir den Bau eines
bestimmten Flugzeugtyps bendtigte Zeit in vorhersehbarer Weise abnimmt, wenn die Ta-
tigkeit wiederholt wird [96]. Dieser Zusammenhang lasst sich mathematisch als log-lineare
Funktion darstellen [65, 96].
Car) = Clao) (1) (11)
Zo
C(z¢) = Kosten pro Einheit fir die x-te Einheit der Anlagenkapazitét
C(zp) = Kosten pro Einheit fir die erste (oder anféngliche) Anlagenkapazitat
r¢ = Kumulierte Kapazitat zum Zeitpunkt t
xo = Anfangliche Kapazitit zum Zeitpunkt 0

b = Exponent der Lernrate

Ein wichtiger Parameter ist die Fortschrittsrate (PR - Progress ratio), die als der Bruchteil

der Anfangskosten nach einer Verdoppelung der Anfangskapazitat ausgedriickt wird. Sie
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definiert als [96]:
PR=27" (12)

Noch héufiger als die Fortschrittsrate wird die Lernrate (LR) verwendet, die die Kosten-
reduzierung bei einer Verdoppelung der Anfangskapazitit beschreibt [96]:

LR=1-PR=1-27" (13)

Mit Hilfe dieser Methodik lassen sich zukiinftige Kosten einer Technologie auf der Basis
von historischen Trends vergleichbarer Technologien abschétzen. Bei einem beobachteten
Wert der Lernrate kann der numerische Wert des Exponenten b folgendermaflen berechnet

werden [96]:

_log(1-LR)

"= log(2)

(14)
Die Methodik der Lernkurve wurde in unterschiedlichsten Studien auf zahlreiche verschie-
dene Branchen bzw. Technologien angewendet. Dabei wurde festgestellt, dass die Kosten
fiir die Produktion der néchsten Einheit in Folge eines bestimmten Lernkurvenmusters
sinken. Dieses Phédnomen wird als ,,Learning-by-doing* bezeichnet. Die dahinter stehenden
Effekte sind sehr vielfaltig, umfassen beispielsweise die Standardisierung von Lieferketten
(Einbeziehung von standardisierten Komponenten, Massenproduktion) oder grundlegen-
de Verbesserungen bei der Konstruktion und Fertigung der Technologie [80, 96].

Die Anwendung des Lernkurvenmodells erfordert die Bestimmung einer geeigneten Lern-
rate fiir die gewtinschte Technologie. Die beobachteten Werte der Lernrate verschiedener
Energietechnologien liegen tiblicherweise im Bereich von 0% (vernachlassigbarer Lernpro-
zess) bis 30 % (sehr schneller Lernprozess). Es ist zwar generell nicht moglich vorherzusa-
gen, welche Lernrate fiir eine neu entwickelte Technologie tatsachlich zu beobachten sein
wird, jedoch kann eine zu erwartende Lernrate auf Grundlage der technischen Komplexi-
tat und den Erfahrungen vergleichbarer Technologien prognostiziert werden [80, 96]. Im
Folgenden wird der Lernkurvenansatz unter Beriicksichtigung verschiedener Minderungs-

szenarien auf die beiden DAC-Verfahren angewendet.
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8.2 Potentielle DAC-Kapazitiaten und deren

Auswirkungen auf die Abscheidekosten

Fiir die Bewertung zukiinftiger DAC-Kosten sind damit verbundene Kenntnisse tiber zu-
kiinftige benétigte DAC-Kapazitdten und prognostizierbare Lernraten der DAC-Verfahren
notwendig.

In dem Bericht ,Net Zero Scenario by 2050 der Internationalen Energieagentur (IEA)
werden globale Bedarfe der DAC-Abscheidung fiir das Erreichen des Netto-Null-Ziels im
Jahre 2050 genannt. Im dem Szenario werden global durch DAC im Jahre 2030 mehr
als 85 Mtcpo im Jahr, im Jahre 2040 620 Mtope/a und etwa 980 Mtcopo im Jahr 2050
abgeschieden [57].

Im 6. Sachstandsbericht des IPCC werden ebenfalls DACCS-Bedarfe fiir das Erreichen der
Klimaziele (2°C bzw. 1,5°C tber der vorindustriellen globalen Durchschnittstemperatur)
genannt. In den zahlreichen bewerteten Minderungszenarien des Berichts, die eine Be-
grenzung der Erwarmung auf 2°C oder weniger vorsehen, wird eine kumulativen Mengen
von DACCS in dem Zeitraum von 2020-2100 von 29 (0-339) Gtcpo angegeben [58]. Die
jahrlichen Mengen fiir DACCS erreichen 0 (0-0,02) Gtcpo/a bis 2030, 0,02 (0-1,74) Gtcoz
bis 2050 und 1,02 (0-12,6) Gtcog bis zum Jahr 2100 [58]. Die angegebenen Werte entspre-
chen den Min-, Max- und Medianwerten der statistischen Auswertung der verschiedenen
Szenarien des IPCC-Berichts [58].

Des Weiteren werden die zu erwartenden Lernraten der DAC-Technologien bestimmt.
Aufgrund des jungen Alters und des geringen technologischen Reifegrades der DAC-
Technologien werde diese mit Hilfe vergleichbarer Technologien ermittelt. Festgestellte
Lernraten fiir kommerzialisierte Stromversorgungstechnologien verhalten sich im Durch-
schnitt von 10-15% [97]. Beispielweise wurde bei Photovoltaik-Solarmodulen sogar eine
mittlere Lernrate von bis zu 23% nachgewiesen [96, 97]. Das wird hauptsichlich auf den
modularen Charakter und die Massenproduktion der Module der Verfahren zurtickgefiihrt
[96]. Weitere hochmodulare Energietechnologien, wie Elektrolyseure oder Lithium-Ionen-
Batteriesysteme, werden mit einer Lernrate von 18 % bzw. 11-16 % beziffert [103]. Auf-
grund des modularen Aufbaus des Niedertemperaturverfahrens (siche Kapitel 5.2) kann
erwartet werden, dass diese Technologie ahnliche Lernraten folgt.

Fiir komplexere Technologien, die auf spezifische Umsténde zugeschnitten und in kleineren
Mengen produziert werden miissen, wie z.B. Kernkraftwerke, wurden geringere Lernraten
beobachtet [96]. Fiir das HT-DAC-Verfahren (sieche Kapitel 5.1) kann daher von geringe-
ren Lernraten ausgegangen werden. Das Verfahren kann mit CO2-Abscheidungsverfahren
aus Punktquellen verglichen werden. Die Lernraten schwanken hierbei zwischen 3 % und
18 % [96]. In der Literatur wird haufig eine Lernrate von 10 % fir Aminwésche angegeben
[57].



Zukiinftige Entwicklungen der DAC-Technologien 108

Das genaue Abschétzen der Lernrate neuartiger Technologien ist jedoch sehr schwer. Aus
diesen Grund wird jeweils eine realistische Lernrate fiir ,schnelles und ,langsameres*
Lernen der beiden Technologien betrachtet. Hierzu wird eine Lernkurve fiir das HT-DAC-
Verfahren von 5 % und 10 % bzw. fiir das NT-DAC-Verfahren von 15 % und 20 % festgelegt.
Auflerdem wird davon ausgegangen, dass sich das Lernen nur auf die Kapitalkosten (CA-
PEX) auswirken wird und nicht auf die Betriebskosten (OPEX). Der Grund hierfiir ist,
dass die Betriebskosten hauptsachlich vom Energieverbrauch und dessen Preisen abhén-
gig sind und dies schwer in ein Lernkurvenmuster zu integrieren ist. Hierbei ist zudem
vermutlich der Einfluss von Forschung relevanter auf die Effizienz. Zusétzlich sind die
Entwicklungen der weiteren Kostenposten, wie die Preise der COo-Zertifikate oder Ver-
sicherungen, schwer vorauszusehen. Zudem sind die meisten veroffentlichten Lernraten
der verschieden Technologien, die als Orientierung dienen, ebenfalls nur auf die CAPEX
bezogen [96]. Dariiber hinaus werden die beiden DAC-Technolgien aufgrund des immen-
sen DAC-Bedarfes der Berichte (IEA, IPCC) gleichméfig auf die geforderten Mengen
aufgeteilt. Als Referenzabscheidungskapazitit des jeweiligen Verfahrens wird 1 Mtcoo/a
angenommen.

Die Ergebnisse des Lernkurvenansatzes zur Abschiatzung zukinftiger Abscheidekosten in
Abhéangigkeit der erforderlichen DAC-Kapazitédten der verschiedenen Minderungsszenari-
en werden in der Abbildung 29 fiir das HT-DAC-Verfahren dargestellt.

Abbildung 29: Entwicklung der Abscheidekosten in Abhédngigkeit der Lernraten und den
zu erwartenden DAC-Kapazitaten fiir das HT-DAC-Verfahren

Die Abbildung zeigt, dass die Abscheidekosten des HT-DAC-Verfahren pro Tonne COq
im ITEA-Szenario unter Berticksichtigung der erforderlichen weltweiten DAC-Kapazititen
auf bis zu 227,77€ (LR=5%) bzw. 198,06 € (LR=10%) im Jahre 2050 sinken kénnen.
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Auf Basis der erforderlichen DAC-Bedarfe des 6. IPCC-Sachstandberichtes ist fiir eine
Lernrate von 5 % Abscheidekosten in Hohe von 253,64 (272,85; 224,54) €/tco2 im Jahre
2050 zu erwarten. Durch ,schnelleres“ Lernen ist eine Reduzierung der Kosten fiir eine
Tonne COy auf bis zu 236,64 (272,85; 194,07) € moglich. Im IPCC-Bericht werden des
Weiteren mogliche weitere Angaben benotigter Abscheidungsmengen mit anschlieBender
Speicherung bis zum Jahre 2100 genannt. Die Abscheidekosten konnen maximal bis auf
214,4 € (LR=5%) bzw. 182,68 € (LR=10%) bzw. pro Tonne COg sinken. In der Abbil-
dung 30 werden analog zum HT-DAC-Verfahren die Kostenreduzierungspotentiale des
NT-DAC-Verfahrens présentiert.

Abbildung 30: Entwicklung der Abscheidekosten in Abhédngigkeit der Lernraten und den
zu erwartenden DAC-Kapazitaten fiir das NT-DAC-Verfahren

Aufgrund der hoheren betrachtenden Lernraten des Verfahrens wird ein grofleres Kos-
tenreduzierungspotential als beim Hochtemperaturverfahren festgestellt. Im ,Net Zero
Scenario by 2050 kénnen die Abscheidekosten im Jahre 2050 164,84 €/tco2 (LR=15%)
bzw. 152,06 € (LR=20%) betragen. Die Kosten fiir eine Tonne abgeschiedenes COq des
Verfahrens konnen im IPCC-Bericht im Jahre 2050 fiir ,langsameres® Lernen (LR=15%)
auf 198,96 (264,82; 156,99) € reduziert werden. Im Vergleich dazu kénnen sich bei ei-
ner schnelleren Lernrate (LR=20%) die Abscheidekosten im Jahr 2010 auf bis zu 196,49
(264,82; 149,06) €/tco2 verringern. Bis zum Jahr 2010 kénnen die Kosten fiir eine Tonne
COq fiir das NT-DAC-Verfahren je nach Lernrate weiter auf 160,01 (264,82;148,56) € bzw.
151,84 (264,82; 142,10) € sinken.
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9 Vergleich der Verfahren

Abschlieend werden die Untersuchungsergebnisse der Analyse der beiden Verfahren ein-
ander gegentibergestellt, um verallgemeinerbare Aussagen abzuleiten. Hierzu werden die

Ergebnisse in der folgenden Tabelle 10 zusammengefiihrt.

Tabelle 10: Vergleich der Technologien auf Basis der Untersuchungsergebnisse - HT-DAC-
Verfahren vs. NT-DAC-Verfahren

HT-DAC-Verfahren | NT-DAC-Verfahren
CO3-Abscheidung Flissiges Festes Sorptionsmittel
Sorptionsmittel
Abscheidungsbedingungen Umgebung Umgebung
Skalierung Grofiskaliert Modularitat
(- 1Mtcoz/a) (-50tco2/a pro
Einheit)
Aktueller Elektr. ca. 460 ca. 670
Energiebedarf [kWh,;/tcos]
Aktueller Therm. ca. 1.440 ca. 1800
Energiebedarf [kWhy;, /tcos]
Regenerationstemperatur [°C]| ~900 ~100
Regenerationsdruck Umgebung Vakuum (25-250 mbar)
Aktueller Wasserbedarf 4,7 -(0,8-2)
[tr20/tco2]
Flichenbedarf [km?/Mtcos] 0,4 1,5
Luftkontaktor
Hauptverfahrenseinheiten Pelletrggktor Luftkontaktor
Dampfloscher
Kalzinator
Aktuelle Abscheidungskosten 248-297 226-304
[€/tco2]
Mogliche zukiinftige Kosten 193-257 142-199
(2050) [€/tco2]

Das Hoch- und das Niedertemperaturverfahren unterscheiden sich hauptséchlich durch das
verwendete Sorptionsmittel fiir die Abscheidung des CO4 aus der Umgebungsluft. Die Ver-

wendung eines festen aminfunktionalisierten Adsorptionsmittels beim NT-DAC-Verfahren
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ermoglicht die Regeneration bei einem geringeren Temperaturniveau (80-120 °C) als beim
HT-DAC-Verfahren (ca. 900 °C). Durch die benétigten geringeren Temperaturen ergeben
sich zahlreiche Vorteile gegeniiber dem HT-DAC-Verfahren. Im Gegensatz zum nahezu
alternativlosen Einsatz von Erdgas zum Erreichen des hohen Temperaturniveaus beim
Hochtemperaturverfahren kénnen beim NT-DAC-Verfahren zahlreiche Energiequellen in
den Betrieb integriert werden. Der Betrieb auf rein Erneuerbarer Energien (elektrisch,
thermisch) ist moglich. Damit wird eine grofle Flexibilitat des Verfahrens erreicht und
gleichzeitig ein grofles Potential zur Reduzierung der COs2-Abscheidungskosten in Ab-
héangigkeit der standortabhéangigen Energiekosten geschaffen. Jedoch weist das NT-DAC-
Verfahren einen grofleren Energiebedarf als das HT-DAC-Verfahren auf. Fiir das Nieder-
temperaturverfahren wurde ein elektrischer und thermischer Energiebedarf von 460 bzw.
1440 kWh/tcog ermittelt. Das Hochtemperaturfahren weist trotz seiner grofleren Anzahl
an Verfahrenseinheiten geringere Energiebedarfe (670 kWh,;/tco2 bzw. 1800 kWhyy, /tco2)
auf. Bei beiden Verfahren sind die jeweiligen Energiebedarfe jedoch stark abhéngig von
den jeweiligen standortabhangigen Umgebungsbedingungen und miissen individuell be-
trachtet werden.

Das HT-DAC-Verfahren setzt auf bewédhrte Technologien und handelstibliche Losungsmit-
tel, wohingegen es sich beim NT-DAC-Verfahren um ein neuartiges Verfahren mit nicht
herkdmmlichen Sorptionsmittel handelt.

Eine NT-DAC-Anlage ist von der Modularitidt des Luftkontaktors gekennzeichnet, die je
nach Anlagenkapazitit beliebig kombiniert werden kann. Das HT-DAC-Verfahren wird
hingegen als grofangelegte Anlage (1 Mtop2) betrieben. Das NT-DAC-Verfahren stellt so-
mit die flexiblere Losung zur DAC-Abscheidung von COs9 dar, wahrend bei der HT-DAC
nur der Aufbau grofler Kapazitaten sinnvoll ist. Zusétzlich wird fiir die Abscheidung von
1 Mtcoa/a mit dem HT-DAC-Verfahren eine deutlich geringere Fliche (0,4km?/Mtcos)
benotigt als beim Niedertemperaturverfahren. Hier werden durch die grole Anzahl be-
notigter Luftkontaktoren unter Berticksichtigung der aktuellen COs-Abscheidekapazitét
(50 tco2) einer Einheit eine bis zu 4 mal gréBere Fliche (1,5km?/Mtcos2) gebraucht.
Das NT-DAC-Verfahren ist in der Lage Wasser aus der Luft als Nebenprodukt mit ab-
zuscheiden. Im Gegensatz dazu miissen beim HT-DAC- Prozess grofle Mengen an Wasser
zugefithrt werden. Die jeweilige Menge ist jedoch stark von den Standortbedingungen
(Temperatur, rel. Luftffeuchtigkeit) der Anlage abhéngig.

Wiéhrend das Hochtemperaturverfahren theoretisch ohne Unterbrechung im Dauerbetrieb
(kontinuierlich) mit der Ausnahme von regelméfligen Wartungsarbeiten arbeiten kann, ist
das Niedertemperaturverfahren durch den Austausch des Adsorptionsmittels in Abhén-
gigkeit von dessen Lebensdauer auf hdufigere Wartungsintervalle angewiesen.

Die aktuellen Kosten fiir eine Tonne abgeschiedenes COg, die im Rahmen dieser Arbeit
ermittelt wurden, belaufen sich fiir das Hochtemperaturverfahren auf 272,85 (226-304) €
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bzw. fir das Niedertemperaturverfahren auf 264,82 (248-297) €. Zukiinftig sind fir die
NT-DAC-Anlagen groflere Kostenreduzierungen aufgrund der Modularitat und Neuartig-
keit des Verfahrens zu erwarten. Die Abscheidekosten konnen auf bis zu 142 €/tco9 je
nach Szenario sinken. Beim HT-DAC-Verfahren, dass auf bereits kommerziell umgesetz-
te Technologien setzt, wird voraussichtlich eine geringe Reduzierung der Kosten erfahren
auf bis zu 193 €/tcp9. Hier ist zugleich anzumerken, dass zukiinftig eine alternative Be-
reitstellung der hohen Temperaturanforderungen anstatt von Erdgas notig sein wird, da
davon auszugehen ist, dass die Verbrennung fossiler Ressourcen weiter eingeschrankt wird.
Diese Alternativen sind aktuell mit sehr mit hohen Zusatzkosten verbunden.

Jede der Technologien zeigt derzeitig ihre technologiespezifischen Vor- und Nachteile auf.
Zum aktuellen Zeitpunkt setzt sich momentan keine der Technologien sichtbar durch. Das
zeigt sich auch bei den fast identischen Abscheidekosten fiir eine Tonne COq. Zukiinftig
ist jedoch beim NT-DAC-Verfahren von grofleren Entwicklungsschritten, besonders durch
erhebliche Fortschritte beim verwendeten Adsorptionsmittel, zu rechnen. Des Weiteren ha-
ben Entwicklungsfortschritte durch den modularen Charakter des Verfahrens ein grofleres
Potential Kosten zu reduzieren. Die grofite Herausforderung fiir die Umsetzung des HT-
DAC-Verfahrens stellt der komplexe Regenerationsapparat dar, der mit grofien Kapital-
und Energiekosten verbunden ist. Das wird auch in der Literatur, in der bereits Alterna-
tiven, wie Elektrodialyse (siche Kapitel 2.2.5) oder der Kohlenstoffmineralisierung (siehe
Kapitel 2.2.6), aufgezeigt. Zusatzlich werden die angestrebten Zielkosten von 100 €/tcoo
[7, 42] aus der Literatur so nicht erreicht werden kénnen. Fir das NT-DAC-Verfahren
sind diese Kosten nur bei der Verwendung von glinstigen Energiequellen und Effizienzver-

besserungen zu realisieren.
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10 Einordnung in den Kontext von

Treibhausgasminderungsstrategien

Aufbauend auf den vorgestellten DAC-Kapazitéitsbedarfen der internationalen Szenario-
Analysen des IPCC- und IEA-Berichtes im Kapitel 8.2 werden die Technologie in den Kon-
text von Treibhausgasminderungsstrategien eingeordnet. Allein die geforderten 980 Mtcpo
des IEA-Szenarios im Jahre 2050 wiirden bedeuten, dass in den Jahren bis 2050 bei einem
linearen Verlauf jéhrlich bis zu 35 Anlagen mit einer Kapazitidt von 1 Mtope/a weltweit
gebaut werden miussen [57]. Aktuell befindet sich die erste Anlage dieser GréBenordnung
im Bau und soll erst 2024 in Betrieb gehen [19]. Das zeigt die Bedeutung einer zeitnahen
massenhaften Einfithrung der Technologien. Gleichzeitig aber auch, dass beide bewertete
Verfahren ihre Daseinsberechtigung aufweisen, um die ambitionierten Klimaziele erreichen
zu koénnen.

Das Erreichen der Ziele ist mit grofleren Herausforderungen verbunden. Um die erfor-
derlichen Groéflenordnungen abschéitzen zu kénnen, wird eine gleichméflige Verteilung der
analysierten Verfahren angenommen. Fir eine genauere Verteilung ist tiber technologie-
spezifische Anwendungsbereiche der einzelnen Verfahren zu wenig bekannt.

Um die im ,,Net Zero Scenario by 2050“-Bericht der IEA genannten fast eine 1 Gt CO4 im
Jahre 2050 durch DAC abzuscheiden konnen, werden Kosten fiir die CO2-Abscheidung
von bis zu 171 Mrd. € jahrlich anfallen. Zudem wird ein Energiebedarf ohne méogliche
Effizienzverbesserungen von etwa 553,7 TWh elektrisch und 1,59 PWh thermisch jahrlich
erforderlich sein. Allein der elektrische Energiebedarf entspreche mehr als der Stromerzeu-
gung (ca. 518 TWh) von Deutschland im Jahre 2021 [15]. Fiir die CO2-Abscheidung kann
ein immenser Wasserbedarf anfallen, je nach gewahlter Technologie und den Standortbe-
dingungen der Anlage kénnen bis ca. 5 Gt Wasser pro Jahr zugefithrt werden. Aulerdem
wird fiir die reine DAC-Anlage eine Fliche von bis zu 930km? benétigt. Das entspricht
in etwa der Flache von Berlin. Hier muss jedoch beriicksichtigt werden, dass durch die
Energieversorgung auf Basis Erneuerbarer Energien ein weiterer erheblichen Flachenbe-
darf zu erwarten ist. Beispielweise kann die benétigte Flache bei einem reinen Betrieb mit
Photovoltaik auf bis zu 23.000 km? (Gréfle von Sardinien) anwachsen [57].

Im 6. Sachstandsbericht des IPCC werden sogar Abscheidemengen von maximal 1,74
Gteoz/a im Jahre 2050 berichtet und die bis zum Jahr 2100 auf bis zu 12,06 Gtcoo/a
steigen konnen. Die genannten Kosten und Energiebedarfe konnen sich damit im Jahre
2050 sogar nochmal fast verdoppeln. Fiir das Jahr 2100 stehen weitere signifikante Stei-

gerungen der Leistungsbedarfe bevor.
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Die erforderlichen DAC-Kapazitéiten fiir Deutschland wurden ebenfalls in Szenario-Analy-
sen bewertet. Deutschland hat sich mit dem neuem Bundes-Klimaschutzgesetz (KSG)
verpflichtet bis zum Jahre 2045 hinsichtlich der anthropogenen Emissionen treibhausgas-
neutral (,,Netto-Null“) zu werden. AnschlieBend sollen sogar negative Treibhausgasemis-
sionen erreicht werden [44].

In einer Studie von Stolten, D., et. al.(2022) wird deutlich, dass zum kosteneffizienten
Erreichen dieser Ziele im Jahre 2045 DAC-Verfahren in Deutschland installiert werden
miissen und eine nachhaltige Einfithrung ab 2035 unabdingbar ist [114]. Die neue Ge-
setzgebung erfordert eine THG-Minderungsrate von ca. 32 MtCOgs, pro Jahr [114]. Hier-
fiir miissen unvermeidbare Emissionen durch negative Emissionen ausgeglichen werden.
Im Jahre 2045 miissen hierfiir unter Berticksichtigung von natiirlichen Emissionssenken
(Landnutzung, Forstwirtschaft) 21,8 Mt COg pro Jahr aus der Luft durch DAC abgeschie-
den werden [114].

Im Jahre 2045 konnen auf Basis dieser Arbeit jahrliche Abscheidekosten von bis zu
4,7Mrd.€ anfallen. DAC erfordert dariiber hinaus einen Strom- und Warmeeinsatz im
Jahre 2045 von ca. 12,3 TWh bzw. ca. 35,3 TWh. Der Fliachenbedarf der benétigen An-
lagen zur DAC in Deutschland betrigt theoretisch 20,4km?. Das entspricht in etwa
2.850 FuBballfelder.
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11 Zusammenfassung und Fazit

Die zukiinftige Erzielung ,negativer“ Emissionen ist unabdingbar zur Erreichung der Kli-
maziele. Eine vielversprechende technische Losung zur Realisierung dieser Ziele ist Di-
rect Air Capture. Es existieren eine Vielzahl aussichtsreicher technologischer Ansétze
zur Umsetzung der Idee COs5 aus der Umgebungsluft abzuscheiden und im Anschluss
zu speichern und damit zu einer Reduktion der COgz-Konzentration in der Atmosphére
zu fiihren. Die am weitesten entwickelten und vielversprechenden Technologien sind das
Hoch- und Niedertemperaturverfahren. Beide nutzen chemische Prozesse um COy aus der
Umgebungsluft abzuscheiden, sie unterscheiden sich jedoch stark in ihren materiellen und
konstruktiven Eigenschaften. Das Hochtemperaturverfahren verwendet zur Abscheidung
fliissige Losungsmittel, wohingegen das Niedertemperaturverfahren auf feste Adsorbenti-
en setzt.

Eine systematische Literaturrecherche hat bestétigt, dass in diesem frithen Entwicklungs-
stadium dieser Technologien grofie Unsicherheiten in der Bewertung der techno-tkonomi-
schen Eigenschaften bestehen. Kostenprognosen fiir die Abscheidung fiir eine Tonne COs
weisen groBe Schwankungen auf, so werden Technologieabscheidekosten von 12-1535 € /tco2
prognostiziert, auch fiir die einzelnen technologischen Losungen gibt es Abweichungen von
bis 50 %. Die prognostizierten Abscheidekosten sind stark abhéngig von den betrachten-
den Systemgrenzen. Die vorhandene Literatur legt die angenommenen Systemgrenzen,
Prozessparameter und Annahmen fiir Kosten der Komponenten jedoch meist nicht trans-
parent dar, sodass die Vergleichbarkeit nicht gegeben ist.

Im Rahmen dieser Arbeit wurden daher fiir das Hoch- und Niedertemperaturverfahren
Modelle entwickelt mit Hilfe derer die Analyse der unterschiedlichen Verfahren mit dem
Ziel der transparenten, nachvollziehbaren Ableitung von erwartbaren techno-6konomischen
Entwicklungen moglich ist. Aufgrund der transparenten Berticksichtigung der Systemgren-
zen und Annahmen setzt sich diese Arbeit erheblich von vorherigen Studien ab, in denen
zumeist verschiedene Konzeptdesigns (u.a. Socolow, R., et. al. (2011), Sinha, A., et. al.
(2016), Krekel, D., et. al. (2018)) begutachtet und der Fokus auf einen Schwerpunkt, wie
z.B. Erneuerbare Energien (u.a. McQueen, N., et. al. (2020), Breyer, C., et. al. (2019))
oder Konstruktionsverbesserungen (u.a. Mazotti, M., et. al. (2013), Zeman, F. (2014))
gelegt wurden. Zuséatzlich werden die Energiebedarfe auf Basis der zugrundeliegenden
physikalischen und chemischen Zusammenhange bestimmt.

Die durchgefiithrte Analyse zeigt, dass das Abscheiden von COs2 aus der Umgebungsluft
grundsatzlich technisch moglich ist, dass zeigen auch vorhandene Pilotanlagen und der

Baubeginn grolangelegter Anlagen. Nach aktuellem Stand ist die Umsetzung von DAC
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weiterhin eine grofle Herausforderung, vor allem in Bezug auf Kosten und Energiebedarfe.
Beide Technologien sind &duflerst komplexe Verfahren mit zahlreichen Einflussparametern.
Die einzelnen Komponenten weisen zahlreiche Design-Trade-Offs auf, bei denen es eine
Abwégung zwischen Effizienz des Prozesses und den verbundenen Kosten bedarf. Eine
Effizienzverbesserung des Prozesses kann auch zu konstruktiven Anderungen fithren und
damit die Kosten weiter reduzieren. Im Folgenden werden die technologischen Entwick-
lungspotentiale der beiden Verfahren dargelegt.

Das HT-DAC-Verfahren ist aufgrund des hohen Integrationsgrades des Kalzinatorkreis-
laufes nur fiir grofe Abscheidemengen in absehbarer Zeit wirtschaftlich. Durch die 4 beno-
tigten Hauptverfahrenseinheiten des HT-DAC-Verfahrens bedarf es fiir eine signifikante
Kostenreduzierung Effizienzverbesserungen mehrerer Komponenten. Die Verfahrensein-
heiten weisen jedoch zahlreiche wechselseitige Beziehungen zueinander auf und werden
zusétzlich von unterschiedlichen Herstellern produziert. Aulerdem benotigt die Regene-
ration Temperaturen von 900 °C. Diese kdnnen zum aktuellen Stand der Technik nur mit
Erdgas zur Verfiigung gestellt werden, was aus 0kologischer Sicht bedenklich und in An-
betracht von steigenden COq-Zertifikatspreisen zukiinftig unwirtschaftlich ist. Das zeigt
die Bedeutung moglicher alternativen Losungen zur Regeneration (z.B. Elektrodialyse)
und der damit verbundenen moglichen Effizienzverbesserung.

Das NT-DAC-Verfahren ist von dem modularen Charakter seiner Haupteinheit, dem Luft-
kontaktor, gekennzeichnet. Der Betrieb, die Effizienz und die Auslegung der Technologie
wird durch das gewéhlte Adsorptionsmittel im Luftkontaktor bestimmt. Das Adsorptions-
mittel muss zahlreiche Eigenschaften fiir den optimalen Prozess vereinen. Bei diesem Ver-
fahren besteht damit weiteres enormes Potential zur Optimierung, Effizienzverbesserung
und Kostenreduzierung durch Forschung und Entwicklung des verwendeten Adsorptions-
mittels, vor allem durch Verbesserung der COs-Aufnahme, der Erhohung der zyklischen
Stabilitat und Verringerung der benodtigten Desorptionswérme. Bei einer Steigerung der
abgeschiedenen COgz-Menge einer Einheit, kann zuséitzlich die Anzahl an benétigen Luft-
kontaktoreinheiten fiir eine bestimmte Abscheidekapazitiat verringert und damit signifi-
kante Kostenreduzierungen erreicht werden. Durch die Modularitit des Verfahrens kann
zusitzlich das Verfahren schnell auf den Markt gebracht und erprobt werden, um zeitnah
Erfahrungen zu sammeln und den Kontaktor zu optimieren.

Die Abscheideleistung und der Energiebedarf beider Verfahren ist stark von den klimati-
schen Umgebungsbedingungen (Temperatur, rel. Luftfeuchtigkeit, Luftschadstoffen) ab-
héangig. Die richtige Wahl des Standortes und die individuelle Anpassung der jeweiligen
Technologie ist fiir die Abscheideffizienz und die wirtschaftliche Rentabilitiat entscheidend.
Dabei muss die Verfiigbarkeit von kostengiinstigen Erneuerbarer Energien und den beno-
tigten Wasserressourcen beachten werden. Hier besteht weiterer Forschungsbedarf. Dieser

Schritt bedarf der Durchfithrung von detaillierten Prozessmodellierungen. Durch eine in-
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dividuelle Anpassung an den jeweiligen Standort der Verfahren ist eine weitere signifikante
Effizienzverbesserung und Reduzierung der Kosten zur Abscheidung zu erwarten.

Im betrachteten Referenzfall der Arbeit wurden vergleichbare Kosten pro Tonne CO4 des
Hoch- und Niedertemperaturverfahren fiir das Jahr 2022 von 272,85 (248-297) €/tco2
bzw. 264,82 (226-304) €/tco2 bestimmt. Zukiinftig konnen die Abscheidekosten beider
Verfahren fiir das Jahr 2050 je nach Minderungszenario auf 197-253 €/tcos bzw. 142-
199 €/tco2 sinken. Die angestrebten Zielkosten von 100 €/tco2 scheinen nur bei sehr
kostengiinstigen Energiepreisen und zukiinftiger drastischer Reduzierungen der Anschaf-
fungskosten einer Anlage erreichbar.

Die Analyse der Verteilung der Abscheidekosten zeigt, dass die Investitionskosten den
grofiten Einfluss haben gefolgt von den Energiekosten. Eine DAC-Anlage mit einer Ab-
scheidekapazitit von 1 Mtops/a ist mit hohen Anschaffungskosten (ca. 1,3 Mrd.€) ver-
bunden, was bei den erforderlichen DAC-Mengen der Treibhausgasminderungsszenarien
zu hohen Kosten fithrt. Die hohen Energiekosten resultieren aus dem grofien Energiebe-
darf der Technologien. Das NT-DAC-Verfahren weist einen grofleren Energieverbrauch
als das HT-DAC-Verfahren auf. Diese Technologie ist jedoch aufgrund seines geringeren
Temperaturniveaus (80-120 °C) flexibler in der Wahl seiner Warmequelle als das Hochtem-
peraturverfahren (ca. 900 °C) und dem Betrieb mit Erdgas. Damit wird auflerdem ein gro-
Beres Potential zur Reduzierung der Abscheidekosten in Abhéngigkeit der standortabhén-
gigen Energiekosten erreicht. Unter Beriicksichtigung der erforderlichen DAC-Kapazitéit
der verschiedenen Minderungszenarien stellt der Energiebedarf der Verfahren eine grofe
Herausforderung dar. Fiir eine Abscheidung von etwa 1 Gt CO2 im Jahr 2050 (Netto-Null-
Szenario der IEA) werden weltweit jahrliche Energiebedarfe von 553,7 TWh elektrisch und
1,59 PWh thermisch benétigt. Allein der elektrische Energiebedarf entspricht mehr als die
jahrliche Stromerzeugung von Deutschland (518 TWh) im Jahr 2021. Durch den Energie-
bedarf der DAC wird die globale Energieerzeugung weiter stark beansprucht.

Die Bewertung zukiinftiger moglicher Abscheidekosten der Verfahren zeigt, dass beim N'T-
DAC-Verfahren groflere Reduzierungen als beim HT-DAC-Verfahren zu erwarten sind.
Das ist auf den modularen Charakter der Luftkontaktoreinheit und des weniger ausge-
reiften Entwicklungsstandes des Verfahrens zuriickzufithren. In der Vergangenheit haben
vergleichbare Technologien gezeigt, dass hier ein schnelleres Lernen moglich ist. Durch die
Konzentration auf eine Einheit, die je nach Anlagenkapazitiat beliebig kombiniert wer-
den kann, konnen Erkenntnisse schneller auf die gesamte Anlage angewendet werden. Das
HT-DAC-Verfahren ist hingegen komplex und dhnelt in seinem Aufbau einer grofangeleg-
ten industriellen Anlage. Aufgrund der zahlreichen Verfahrenseinheiten bewirken einzelne
Optimierungen und Effizienzverbesserungen eine geringere Reduzierung der Kosten. Bei
weiteren Erkenntnissen in der Forschung und Entwicklung kann auch eine Bewertung zu-

kinftiger Energiekosten vollzogen werden. Auflerdem kann in weiteren Forschungsarbeiten



Zusammentassung und Fazit 118

bei weiterem Erkenntnisfortschritt der Verfahren ein komponentenbasiertes Lernkurven-
modell entwickelt werden, um die zukiinftigen Reduzierung der Abscheidekosten weiter
zu quantifizieren.

Als weiteres Ergebnis dieser Arbeit kann man erkennen, dass kein anerkannter Stan-
dard fir die Erstellung von technisch-6konomischen Bewertungen von DAC-Technologien
existiert. Um in Zukunft diese Technologien bewerten zu kénnen, muss ein einheitlicher
Bewertungsrahmen mit gleichen Bilanzierungsgrenzen geschaffen werden.

Fiir eine vollstandige Bewertung der Technologien muss zukiinftig die Durchfiihrung ei-
ner vollstdndigen Lebenszyklusanalyse angestrebt werden. Anlagen dieser Groflenordnung
sind mit einem massiven Emissionsausstof fiir die Errichtung und der Materialbestel-
lung verbunden. Hinsichtlich der Funktion der Technologie zur Erzielung von ,negati-
ven“Emissionen, miissen diese unbedingt mitberiicksichtigt werden. Damit kénnen auch
die tatsédchlichen COs9-Vermeidungskosten bestimmt werden. Hier stellt vor allem beim
HT-DAC-Verfahren der mogliche COs-Mitausstof§ bei der Verbrennung von Erdgas grofie
Problematiken dar. Das unterstreicht die Bedeutung alternativer Losungen zur Rege-
neration des Absorptionsmittels, diese miissen in weiteren Forschungen naher bewertet
werden. Die dargelegte Arbeit basiert auf Literaturdaten, um weitere Unklarheiten aus
der Bewertung zu nehmen, miissen daher detaillierte Prozessmodellierungen auf Basis von
Prozessdaten aus Anlagen dieser Groflenordnung erfolgen. Dieser Schritt impliziert auch
die Mitberiicksichtigung von Energie- und Wérmertickgewinnungsmafinahmen.

Die Untersuchungen haben gezeigt, dass fiir das rechtzeitige Umsetzen der Klimaziele
zeitnah grofle Investitionen in die Forschung, Weiterentwicklung und den Markthoch-
lauf der DAC-Technologie getéatigt werden miissen. Weiterhin muss fiir beide Verfahren
trotz grundlegender Auslegung und Optimierung der Komponenten weitere Grundlagen-
forschung erfolgen, beispielsweise konnen neuartige Kontaktorstrukturen oder Sorptions-
mittel den Prozess erheblich effizienter und damit kostengiinstiger gestalten.

Eine Senkung des Energieverbrauches der DAC-Technologien ist aufgrund der festge-
stellten zukiinftigen benotigen Energiemengen unabdingbar. Hier konnen ebenfalls die
weiteren Technologienansatze, wie z.B. die Feuchtigkeitswechseladsorption, Elektrowech-
seladsorption oder die membranbasierte DAC, die niedrigere Temperaturenniveaus zur
Regeneration benotigen, zum FEinsatz kommen. Aufgrund der bendtigten zukiinftigen
DAC-Kapazitaten der Treibhausgasminderungszenarien entsteht ein ausreichend grofler
Markt, in dem mehrere Mitbewerber existieren konnen. Die wirtschaftliche Rentabilitét
und technische Umsetzbarkeit fiir die Abscheidung in groflem Mafstab dieser Verfahren
muss in weiteren Arbeiten erforscht werden. Aulerdem muss die Nutzung des abgeschiede-
nen CO» in zusammenhéngenden Konzepten untersucht werden. Durch die Kombination
weiterer Verfahrensschritte, z.B. fiir die Herstellung von synthetischen Kraftstoffen, kann

beispielsweise Abwarme in den DAC-Prozess integriert werden, um damit den Energiebe-



Zusammentassung und Fazit 119

darf und die Kosten zu reduzieren. Des Weiteren bedarf es gesetzlicher Vorschriften zur

geologischen Speicherung und fiir den Verkauf des abgeschiedenen COs5 als Rohstoff.
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Anhang

Anhang A: Technology Readiness Level (TRL) [91]

« TRL 1

« TRL 2

« TRL 3

« TRL 4

« TRL 5

« TRL 6

« TRL 7

« TRL 8

« TRL 9

Grundprinzipien beobachtet und berichtet

Technologiekonzept formuliert

Experimenteller Nachweis des Konzepts

Technologie validiert im Labor

Technologie validiert in Einsatzumgebung

Technologie demonstriert in der Einsatzumgebung

Demonstration des Systemprototyps in einer betrieblichen Umgebung
System vollstandig und qualifiziert

Tatséchliches System in Betriebsumgebung erprobt
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Anhang B: Ergebnisse der techno-okonomischen Studien
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Ergebnisse der techno-tkonomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (2)
Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (3)
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Ergebnisse der techno-tkonomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (1)
Ergebnisse der techno-tkonomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (2)
Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (3)
Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (4)
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Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - Weitere Verfahren (1)

Ergebnisse der techno-ckonomischen Studien - Weitere Verfahren (2)
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Ergebnisse der techno-ckonomischen Studien - Allgemein (1)

Referenz House, K., Nemet, G. Simon, A., et. al.
et. al. u. Brandt, (2011) [109]
(2011) [55] A.
(2011)[85]
Betrachtungsjahr 2011 2012 2011
Datenquelle Literatur, Literatur Berechnung mit Excel
neu
berechnete
Werte
Unspez. Unspezifischer Prozess
Betrachtungsfall Prozess t%#ﬁféf%%gﬁe Ref.. \ Opt. \ Pess.
Umrechnung $/€ 0,7192 0,7789 0,7192
Kapazitit [ktcoz/a] - 500 0,4 0,4 0,4
CO,-Konz. [ppm] 400 - - - -
CO32-Reinheit (%] 99 - - - -
Sorptionsmittel Unspezifisch Unspez. Unspez.| Unspez.| Unspez.
empera- ] - - - - -
urnlveau [°C] - - - - -
Elektr. [kWh; /t] 3155,8 - - - -
by Energie
= Quelle - - - - - -
2 Kosten | [€/MWh,] 75-150 - Mittel | Gering | Hoch
'%)D Therm. | [kWhy,/t] - - - - -
g Energie
FE Quelle - - Erdgas
Kosten | [€/MWhy] - - - - -
CAPEX | [€/tco2 * - 899 449,5 | 22475
2 2
é OPEX [€/tco2] - 55,74 22,48 6,74 78,66
3
g Skalie- [ - - - - -
< rungs-
42 faktor
E WACC (%] - 2 10,6 10,6 10,6
Lebens- [Jahre] - 50 30 30 30
dauer
bschei- Prognose | [€/tco2] 719,20 79,45 24449 | 71,92 899
ekosten Zukunft | [€/tco2] 215,76 24,15 - - -
(2050)
Systemgrenzen DAC, keine DAC, keine DAC,
COs- COs- Wasseraufbereitung,
Kompression Kompression CO2-Kompression,
Sequestration
Kostenreduzie- - Verwendung Energiequelle
rungspotential flir
Kraftstoffe,

Gesetzgebung




Anhang CXXXVI
Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - Allgemein (2)
Referenz Broehm, M., et. al. Lackner, K.,
(2015) [12] et. al. (2021)
[68]
Betrachtungsjahr 2015 2021
Datenquelle Literatur Literatur
Betrachtungsfall Unspezifischer Prozess Kostenmodell
(Buy-down-
Effekt,
Learning by
doing),
Lernrate ca.
20%
Real. ‘ Pess. ‘ Opt.
Umrechnung $/€ 0,9019 0,8443
Kapazitit [ktcoz/a] 1000 1000 1000 1
CO3-Konz. [ppm] - - - 400
COs-Reinheit (%] - - - -
Sorptionsmittel Unspez.| Unspez.| Unspez. Unspez.
empera- L] - - - -
urniveau [°C] - - - -
Elektr. [kWh;/t] | 416,67 | 305,56 | 527,78 -
e Energie
= Quelle - Agnostisch -
2 Kosten | [€/MWh,] - - - -
5 Therm. | [kWhy,/t] | 2222,22 | 1666,67 | 2777,78 -
a Energie
é Quelle Agnostisch -
Kosten | [€/MWhy,] - - - -
CAPEX | [€/tco2 * | 1443,04 | 270,57 | 2705,7 396 €/tco2
= al
% OPEX [€/tco2] 90,19 9,02 180,38 25,33
= Skalie- ] - - - -
dé rungs-
< faktor
-.E WACC (%] - - - -
E Lebens- [Jahre] - - - 50
dauer
) Prognose | [€/tco2] 180,38 | 90,19 | 496,05 422,15
AR Zukunfe | [€/tcos] | 55,68 | 36,08 | 126,27 84,43
(2050)
Systemgrenzen DAC, keine CO»- DAC, COo-
Kompression Kompression
Kostenreduzie- Abwérmeintegrierung Hochskalierung
rungspotential




Packungsmaterial

Anhang CXXXVII
Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (1)
Referenz Socolow, R., Holmes, G. u. Mazotti, M., et.
et. al. (2011) - | Keith, D. (2012) | al. (2013) [77]
APS-Bericht - Betrachtung
[113] nur Absorp. [52]
Betrachtungsjahr 2010, Kompo- 2012 (Kontaktor: 2013
nenten: 2009 2008-2009)
Datenquelle Literatur, Modell - APS-Bericht ,
nach Baciocchi, Optimierung mit
R., et. al. (2006) MatLab,
Berechnung
Druckverlust
Sulcol 3.0
Betrachtungsfall baufidhiges K'ontakt.or.—> APS-Modell, .3 Pa—
Benchmarksys- Designoptimierung | ckungsmaterialien
tem (Mellapak-250Y,
Mellapak-500Y,
Mellapak-CC)
Opt. ‘ Real.
Umrechnung $/€ 0,7559 (2010)/ 0,7532 0,7532
0,7190 (2009)
Kapazitat [ktcoz2/al 1000 1000 1000 1000
CO2-Konz. [ppm] 500 500 400 500
CO;-Reinheit (%] - - - -
Absorptionsmittel NaOH, Ca(OH)2 NaOH NaOH, Ca(OH)2
Absorp. [°C] 25 25 Umgebung 25
SRR [ Kalz. °C] 900 900 - 900
Elektr. | [kWh,/t] | 494,44 | 494,44 - Variation
o Energie Ventilatorleistung
..‘g Quelle - US-Stromnetz Stromnetz Stromnetz
2 Kosten | [€/MWhy]| 53,67 53,67 62,31 53,67
5 Therm. | [kWhy,/t] | 2250 2250 - 2250
g Energie
é Quelle Erdgas - Erdgas
Kosten | [€/MWhy,| 15,48 15,48 - 15,43
CAPEX | [€/tco2 * 1582 2085,1 - 198,09 -164,95
K a €/tcoz
“g 2 OPEX | [€/tcos] | 122,23 | 834 _ 131,81-118,25
2 = Faktor ] 4,5 (6) 6 - 4,5
E2S WACC (%] 10,3 10,3 - 10,3
< - Lebens- [Jahre] 20 20 - 20
dauer
. Prognose| [€/tco2] | 309,17 | 395,45 267,16 299,27-322,67
ée costen | Zukunft [€/tco2] - - - -
(2050)
Systemgrenzen DAC, COs- DAC, keine COo»- DAC, COs-
Kompression (bis Kompression Kompression (bis
100 bar) 100 bar)
Kostenreduzie- Sorptionsmittel, Kontaktor: Kon- Kontaktor:
rungspotential Kontaktor: struktiondesign Packungsmaterial
Konstruktion/




Swing-DAC-Prozess

Anhang CXXXVIIT
Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (2)
Referenz Zeman, F. Keith, D., et. al. (2018) - (Carbon
(2014) [136] Enginnering) [62]
Betrachtungsjahr 2014 2018
Datenquelle APS-Bericht Pilotanlage (CE-Squamish),
(2011) Simulationswerte
Kontaktor- Benchmarksystem
Betrachtungsfall modifikationen | Basis: Basis: Gas- Gas-
(Grundlage: Gasbe- | Gasbe- und und
APS-Bericht | feuert/ | feuert Stro- Strom/
u. spateren COs- n-te mein- COo-
Veroffentli- Kom- Anlage satz/ Komp.
chungen) pression COs- auf 0,1
auf 15 Komp. | MPa, Oq
MPa auf 15 zum
MPa Nulltarif
Umrechnung $/€ 0,7557 0,8476
Kapazitat [ktcoz/a] 1000 1000 1000 1000 1000
CO2-Konz. [ppm] 400 400 400 400 400
CO;-Reinheit (%] - 97,1 97,1 97,1 97,1
Absorptionsmittel NaOH, KOH, Ca(OH)s
Ca(OH)2
embera- Absorp. [°C] 25 Umg. Umg. Umg. Umg.
urniveau Kalz. [°C] 900 900 900 900 900
Elektr. | [kWhg/t] 460 0 0 366 77
by Energie
= Quelle - Stromnetz - - Stromnetz
2 Kosten | [€/MWh] 53,65 - - 25,43-50,86
5 Therm. | kWhyy,/t] 1861,11 24472 | 24472 | 14583 1458,3
g Energie
m;: Quelle Erdgas Erdgas | Erdgas | Erdgas Erdgas
Kosten | [€/MWhy] 1,33 10,68 10,68 10,68 10,68
CAPEX | [€/tco2 * 354 971,35 672,15 588,23 516,19
1 a]
E = OPEX [€/tco2] 438,31 35,60 25,43 22,04 19,49
5 < Faktor [ 45 3,2 3,2 3,2 3,2
£ S WACC (%] 10,3 5,6/ 5,6/ 5,6/ 5,6/ 11,7
=" 11,7 11,7 11,7
Lebens- [Jahre] 20 25 25 25 25
dauer
Abschei- Prognose| [€/tco2] | 438,31-233,51 | 142,40; | 106,80; 95,78- 79,67-
*Vermeidungs- 196,64 144,10 105,10; 82,22;
kosten 128,84- 108,49-
138,16 110,19
dekosten | Zukunft | [€/tco2] - - - - -
(2050)
Systemgrenzen DAC, CO2- DAC, CO3- Kompression (bis
Kompression 150(10) bar)
(bis 10 bar)
Kostenreduzie- Modifizierung Vollelektrische Variante, Verwendung
rungspotential Kontator eines Membran verstiarktem




Anhang CXXXIX
Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (3)
Referenz Efimova, O. Fasihi, M, et. NASEM
(2018) [35] | al. (2019) [42] (2019)[84]
Betrachtungsjahr 2020 2020 2012/ 2018
Datenquelle Literatur, Literatur, Literatur (Kosten
neuberechnete neuberechnete aus Holmes, G.
Werte Werte und Keith, D.
(2012), Keith, D.
et. al. (2018)
Vollelektrisches | Vollelektrisches Allg. Fall
Betrachtungsfall Modell Modell Systim Solar,
Konserv. Konserv. Erdgas/ | Speiche-
Szenario - 50 % | Szenario - 50 % | Elektri- | rung, Ha-
Implement. + Imp. + 10% zitat Kalzinator
10 % Lernrate Lernrate (Basis)
Umrechnung $/€ 1,33 €/% - 0,8476
Kapazitat [ktcoz/al 1000 1000 1000 1000
CO3-Konz. [ppm] 500 400 400 400
CO;-Reinheit (%] - >97 98 98
Absorptionsmittel KOH, Ca(OH), | KOH, Ca(OH), | KOH, Ca(OH),
Absorp. [°C] Umgebung Umgebung 25 25
SRR [ Kals. °C] 900 900 900 900
Elektr. | [kWh/t] 1380 1535 205,56- | 3222,22-
by Energie 461,11 5500
= Quelle - Elektrisch Elektrisch Strom- Solar
2 (Agnostisch) (Agnostisch) netz
-%"D Kosten | [€/MWh,,] 20 50 50,86 -
5 Therm. | [kWhy,/t] 0 0 2138,89-| 2138,89-
FE Energie 2972,22 | 297222
Quelle - - Erdgas Hs aus
Elektro-
lyse
Kosten | [€/MWhy, - - 9,92 -
CAPEX | [€/tco2 1583 815 572,13- | 1628,24-
. * al 1063,74 | 2580,94
E .*5 OPEX [€/tco2] 47,79 30,16 55,94~ 73,74~
2 = 95,78 115,27
£ 28 Faktor -] - - 1,5/45 | 1,5/ 45
=" WACC [%] 7 7 115 11,5
Lebens- | [Jahre] 30 25 30 30
dauer
Abschei- Prognose| [€/tco2] | 433 (4000 Vis); | 286 (4000 Vls); | 124,60- 268,69-
334 (8000 Vls 268 (8000 Vls) | 223,767 424,65
dekosten | Zukunft | [€/tco2] | 120 (4000 Vls); | 80 (4000 Vls); - -
(2050) 84 (8000 Vls) 71 (8000 Vls)
Systemgrenzen DAC, keine DAC, keine DAC, keine COs-
CO2- Komp. CO2- Komp. Kompression
Kostenreduzie- Verbesserung Verbesserung | Packungsmaterial,
rungspotential Kontaktor, Kontaktor, Kreuzstrom-
kostengiinstiger | kostengiinstiger Konnektor,
Strom, erhohte Strom Energiequelle
Nachfrage




Anhang CXL
Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (4)
Referenz Daniel, T., et. McQueen, N., et. al. Sabatino, F., et.
al. (2022) [31] (2021) [78] al. (2021) [98]
Betrachtungsjahr 2021 2021 2021
Datenquelle Literatur Literatur Literatur
Betrachtungsfall DACCU mit Kontaktor: Horizontaler Modellierung
Festoxidelektro- (HF)/ vertikaler Fluss AspenPlus mit
lyseeinheit (VF) MatLab
Basis FErdgas | Elektr. System Optimierung
Basis (7 Falle) Prozessparameter
Umrechnung $/€ 0,846 0,8762 0,8443
Kapazitat [ktcoz/al - 1000 1000 -
CO3-Konz. [ppm] 400 400 400 400
CO2-Reinheit (%] 97 > 98 > 98 94,7
Absorptionsmittel KOH, Ca(OH), KOH, Ca(OH), KOH, Ca(OH),
S Absorp. [°C] Umgebung Umg. Umgebung 25
urniveau Kalz. [°C] 900-1600 900 900 900
Elektr. | [kWh;/t] 486417,66 416,67/ 2633,89/ 322,22-397,22
Energie 472,22 3333,33
Quelle - Agnostisch Erdgas- | Erdgas/ Elekt., Agnostisch
e Turbine | Solar, Wind,
_‘g Kernenergie,
2 Geothermie
.%-’D Kosten | [€/MWh,] 118,44 87,62/ 166,48-46,44 8,44-84,43
& 86,74
é Therm. | [kWhy,/t] 0 1611,11/| 1611,11/ 2000 1402,78
Energie 2000
Quelle - Erdgas | Erdgas/ Elekt., Agnostisch
Solar, Wind,
Kern., Geoth.
Kosten | [€/MWhy, - 87,62/ 166,48-46,44 8,44-84,43
86,74
CAPEX [€4/<t002 2.876.400.000 € 900,80, 820,20/ -
K a| (Gesamt)
E .*5 OPEX [€/tco2] 680.184.000 € | 1776,06 1693,60 -
2 = Faktor ] - VF:4,5, VF:4,5, HF: -
£ HF: 3,5 3,5
=" WACC [%] 7 8,5 8,5 10
Lebens- | [Jahre] 25 20 20 20
dauer
Abschei- Prognose| [€/tco2] 323,17 192,764/ Geoth.: <168,86 (graph.
341,718 | 219,05/ 385,53 Darstellung)
Solar: 403,05/
604,58
dekosten | Zukunft | [€/tco2] 147,20 - - -
(2050)
Systemgrenzen DAC, Elektro- DAC, Energiesystem, DAC, COs5-
lyse, keine COg- | CO2- Komp. (bis 150 bar) Komp. (bis
Komp. (direkt) 150 bar)
Kostenreduzie- Synthesegaspreis,, Kombination mit preis- Optimierung
rungspotential Stromkosten, glinstigen erneuerbaren Prozessparameter
Lebensdauer Energiequellen




mit Fischer-
Tropsch-Synthese,

Anhang CXLI
Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - HT-DAC-Verfahren (5)
Referenz Marchese, M., et. Hanna, R., et. al. (2021) [51]
al. (2021) [75]
Betrachtungsjahr 2019 2018

Datenquelle Literatur, Simu- Literatur, Modellierung in MatLab
lation Aspen Plus

Betrachtungsfall DAC (Design: CE) Modellierung kriegséhnlicher Einsatz

von DAC als pol. Antwort auf
Klimakrise (viele Szenarien, aber nur

Wiérmeintegration, grap. Darstellungen, Angabe der
-riickgewinnung angebenden Werte)
Erdgas Elektr. HT- HT- Gas HT- HT-
Gas (NA- Elektr. Was-
(CE) SEM) serstoff
Umrechnung $/€ 1,145 €/$ 0,8476
Kapazitat [ktcoz/al 250 250 1000 1000 1000 100
CO;,-Konz. [ppm] 400 400 - - - -
CO2-Reinheit (%] - - - - - -
Absorptionsmittel KOH, Ca(OH), KOH, Ca(OH),
oMb era Absorp. [°C] 25 25 Umg. Umg. Umg. Umg.
urniveau Kalz. [°C] 900 900 900 900 - -
Elektr. [kWh; /t] 962120 707270 366 594 4358 5497
e Energie (Ge- (Ges.)
= samt)
2 Quelle Stromnet7 Elektr. Erdgas | Erdgas Elek- | Wasser-
-%”D (Wasser- trisch stoff
= kraft)
s Kosten | [€/MWh,] 75 41,05 61,11 61,11 - -
Therm. | [kWhy,/t] | 168200 111800 | 1472,22 | 3388,89 0 0
Energie (Ges.) (Ges.)
Quelle Erdgas Elektr. Erdgas | FErdgas - -
(Was-
serk.)
Kosten | [€/MWhy] 11,30 41,05 61,11 61,11 - -
CAPEX | [€/tco2 * | 1.871.000.| 1.440.000.| 892,52 1130,7 651,8 1790,13
i al 000€ | 000€
S
ERs (Ges.) (Ges.)
o é OPEX [€/tco2] | 1.996.300.| 1.465.600.| 32,38 50,26 31,62 76,03
£ S 000 €/a | 000€/a
=" Faktor B - - - - - -
WACC (%] 9 9 0 0 0 0
Lebens- [Jahre] 25 25 25 25 25 25
dauer
. Prognose| [€/tco2] 282 264 - - - -
Ehel T Zukuntt [€/tc0s] : - ¥2075: 90,69-255,13 | *2075: | *2075:
(2050) 131,38- | 233,09-
410,24 | 553,48
Systemgrenzen DAC, FT-Syn- DAC, CO3- Kompression (bis 15 bar)
these, CO2- Komp.
Kostenreduzie- Wérmeintegration, Energiequelle
rungspotential -rlickgewinnung,

Stromquelle
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Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (1)

Referenz Sinha, A., et. Krekel, D., et. al.
al. (2016) [110] (2018) [66]
Betrachtungsjahr 2016 2017
Datenquelle Literatur Literatur, neuberechnete
Werte
2 MOF, Modellierung
Betrachtungsfall Kostenschétzung: Systementwurf mit Zyklon
Energiebedarf, - Systemlayout Zhang, et.
Sorptionsmittel al. (2014)
\ Erdgas \ Wind \ Solarth.
Umrechnung $/€ 0,9039 0,887
Kapazitit ktcos/a] | 0,001 0,001 14,15 | 14,15 | 14,15
CO>-Konz. [ppm] 400 400 500 500 500
CO2-Reinheit (%] - - 100 100 100
Absorptionsmittel MIL- mmen- Amine/Imine
101(Cr)- Mgo (Polyethylenimin)
PEI-800 | (dobpdc)
S Adsorp. [°C] 25 25 20 20 20
urniveau | Desorp. [°C] 135-480 | 135-480 130 130 130
Elektr. | [kWh;/t] 1420 997 1013,89 | 1013,89 | 1013,89
“ Energie (Zus.) (Zus.)
= Quelle Agnos- Agnos- | Erdgas | Wind | Solar-
2 tisch tisch therm.
-%"D Kosten | [€/MWhg] - - 58,63 88,70 | 266,10
5 Therm. | [kWhy,/t] 1420 997 0 0 0
m: Energie (Zus.) (Zus.) | (652,78)| (652,78)| (652,78)
Quelle Dampf Dampf Abwéarme (Wéarmertick.)
Kosten | [€/MWhy,] - - - - -
CAPEX | [€/tco2 * 65,96- 53,31- 3631,8 - -
L a| 124,70 171,68
E = €/tcoz | €/tcoz
2 = OPEX [€/tco2] 1,81 0,90 997,88 - -
EE (Vaku- (Vaku-
= ump.) ump.)
Faktor ] 4 (Ads- | 4 (Ads- - - -
rptm.) rptm.)
WACC (%] - - 7,2 7,2 7,2
Lebens- [Jahre] 10 10 20 20 20
dauer
. Prognose| [€/tco2 67,77- 54,22- 702,5 | 730,89 | 923,37
Abschei- frecn 126,50 | 171,68
dekosten | Zukunft | [€/tco2] (nur Adsorptm.) *Vermeidungskosten
(2050)
Systemgrenzen 5-Stufiger DAC (kontunierl. Betrieb,
TVSA-Zyklus, Integrierung Zyklon),
keine COg-Komp. CO2-Komp. (bis 10 bar)
Kostenreduzie- Sorptionsmittel Abwérmenutzung,
rungspotential Wiérmeintegration,
-rlickgewinnung,

natiirlicher Luftzug,
Materialien/ Systemdesign




Anhang

CXLIIT

Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (2)

Referenz Efimova, O. Fasihi, M, et. al. Sinha, A. u.
(2018) [35] (2019) [42] Realff, M.
(2019)[111]
Betrachtungsjahr 2020 2020 2019
Datenquelle Literatur, Literatur, Literatur,
neuberechnete | neuberechnete Werte Simulation mit
Werte gPROMS V 4.0
3 Szenarien
Betrachtungsfall (Worst-Case,
Best-Case, Mittel),
Konserv. Konserv. Szenario - Temperaturwechsel:
Szenario - 50 % 50 % Implement. + Niederdruckdampf,
Imp. + 10% 10 % Lernrate Angabe mittlere
Lernrate Schétzungen
Umrechnung $/€ 1,33 €/% - 0,8814
Kapazitat [ktcoz/al - 360 360 1000
CO3-Konz. [ppm] 400 400 400 -
COs-Reinheit (%] - >99 >99 95
Adsorptionsmittel spezif. Sorpti- spezifisches spezif.
onsmaterial Sorptionsmaterial Sorptionsmaterial
D era. Adsorp. [°C] Umgebung Umg. Umg. Umg.
urniveau | Desorp. [°C] 100 100 100 87
Elektr. | [kWhg;/t] 250 250 250 152,78-311,11
ey Energie
..g Quelle - Agnostisch Agnostisch Agnostisch
g Kosten | [€/MWh,] 20 50 50 68,07
-%’D Therm. | [kWhy,/t] 1750 1750 1750 944,44-1333,33
3 Energie
é Quelle Abwérme Wérme- Abwarme Dampf
pumpe
Kosten | [€/MWhy, 8 20 20 0,0013 €/kg
CAPEX | [€/tco2 730 730 730 65,40-175,49
L * al €/tcoz
E :’5 OPEX [€/tco2] 29,20 29,20 29,20 10,04-19,60 €/tco2
3 = Faktor -] - - -
£ S WACC [%] 7 7 7 -
= B Lebens- | [Jahre] 20 20 20 10
dauer
Abschei. Prognose| [€/tcoz2] | 133 (4000 Vis); | 289 (4000 | 226 (4000 75,80-194,79
133 (8000 V1s) | Vls); 222 | Vls); 133 (Worst-Case:
(8000 Vls) | (8000 Vls) | 938,69; Best-Case:
12,33)
dekosten | Zukunft | [€/tco2] | 31 (4000 Vls); 80 (4000 56 (4000 -
(2050) 31 (8000 Vls) Vls); 54 Vls); 32
(8000 Vls) | (8000 Vls)
Systemgrenzen DAC, keine DAC, keine CO»- 5-Stufiger TVSA,
CO2-Komp. Kompression keine CO9-Komp.
Kostenreduzie- Abwérme, Kon- Integrierung -
rungspotential taktor, preis- Wérmepumpe/
werter Strom, Abwérme

erhohte Nachf.




Anhang CXLIV
Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (3)
Referenz Wijesiri, R., et. al. NASEM (2019)
(2019) [128] [84]
Betrachtungsjahr 2019 2012/2018
Datenquelle Laborergebnisse, Literatur
Simulationswerte mit
MatLab
Betrachtungsfall Basisfall TVSA—M.ittlerer
Bereich
Trockene | Feuchte (2 (gering) - 4
Luft (rF: | Luft (vF: (hoch)) - Fall:
0%, 39 %, Erdgas/ Erdgas
25°C) 22°C)
Umrechnung $/€ 0,8814 0,8476
Kapazitit [ktco2/al - - 1000
CO3-Konz. [ppm] 420 420 400
CO2-Reinheit (%] - - 99
Adsorptionsmittel Polyethylenimin spezif.
(PEI) beladenen Sorptionsmaterial
mesozelluldren (k.A.)
Silizium-Schaumstoff
emDera Adsorp. [°C] 25 25. 25
urniveau | Desorp. [°C] 100 100 87
Elektr. | [kWhy/t] | 544,44 655,56 1152,78 311,11
e Energie
= Quelle Solarthermisches Erdgas (Wind,
_8 Warmwassersystem, Solar, Kern- energie,
-?D Photovoltaik Kohle)
) Kosten | [€/MWhg] 88,14 88,14 50,86
5 Therm. | [kWhy,/t] 3661,11 4363,89 944,44-1333,33
Energie
Quelle Solarthermisches Erdgas (Solar,
Warmwassersystem, Kernenergie, Kohle)
Photovoltaik
Kosten | [€/MWhy,| 44,07 44,07 9,92
CAPEX | [€/tco2 * - - 67,48-174,10
& d
g .45 OPEX [€/tco2] - - 6,66-18,85
9 = Faktor -] 3 (Adsorptionm.) 4/ 6
£ 5 WACC (%] 10 10 0
< B Lebens- [Jahre] 20 20 10
dauer
. Prognose| [€/tco2] 539,42 579,08 74,59-193,25
ée costen | Zukunft [€/tco2] - - -
(2050)
Systemgrenzen DAC, keine COo»- DAC, keine COo»-
Kompression Kompression
Kostenreduzie- Optimierung Optimierung
rungspotential Prozessparameter Prozessparameter




Anhang CXLV
Ergebnisse der techno-okonomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (4)
Referenz Breyer, C., et. al. McQueen, N., et al.

(2019) [11] (2020) [81]
Betrachtungsjahr 2018 2019
Datenquelle Literatur (Fasihi, et. Literatur, Prozess aus
al. 2019), Model- NASEM-Studie
lierung mit LUT-
Energiesystemmodell
Betrachtungsfall DAC mit Koster'lanalys'e DAC .und
Energieversorgung Sequestrierung in Verbindung
aus EE in Maghreb- mit kohlenstoffarmer
Region (2050) - Kons. Wérmeenergie in USA
Betrachtung
Lernrate: | Lernrate: | Basisfall | Geother- | Kernener-
10% 15% mie gie
Umrechnung $/€ 0,8476 0,8814
Kapazitat [ktcoz/al | 11000000 | 22000000 100 100 100
CO;-Konz. [ppm] - - 400 400 400
CO;-Reinheit (%] - - 97,1 97,1 97,1
Adsorptionsmittel spezif. Sorptions- spezif. Sorptionsmaterial
mittel (k.A.) (k.A.)
oMb era. Adsorp. [°C] 25 25 Umg. Umg. Umg.
urniveau | Desorp. [°C] 100 100 100 100 100
Elektr. | [kWhg;/t] 182 182 416,67 416,67 416,67
& Energie
= Quelle Photovoltaik, Wind US-Stromnetz
2 (Onshore), Speiche-
-gﬁ rung in Batterien
5 Kosten | [€/MWh]| Solar: 12,8 Wind: 26 52,88 52,88 52,88
é Therm. | [kWhyy,/t] 1102 1102 1250 1250 1250
Energie
Quelle Elektr. Kompressi- Basisfall | Geother- | Kernener-
onswarmepumpe mie gie
Kosten | [€/MWhy,] - - 8,88 0 12,37
CAPEX | [€/tcos * 196 196 - - -
& 2)
f: .*q,_.j OPEX [€/tco2] 7,84 7,84 - - -
2 ﬁ Faktor -] - - 4,5 4,5 4,5
£ 28 WACC (%] 7 7 12,5 12,5 12,5
= Lebens- | [Jahre] 30 30 10 10 10
dauer
. Prognose| [€/tco2] - - 196,55 180,69 205,37
ée costen | Zukunft [€/tco2] 55,3 45,6 - - -
(2050)
Systemgrenzen Energieversorgung, 5-stufiger TVSA-Zyklus,
DAC, keine COs- keine CO9-Komp.
Komp.
Kostenreduzie- Energieversorgung Abwirmeintegration
rungspotential mit EE in Gebieten
mit optimalen klima-
tischen Voraus.




Anhang

CXLVI

Ergebnisse der techno-6konomischen Studien - NT-DAC-Verfahren (5)

Referenz Sabatino, F., et. al. Hanna, R., et. al. (2021)
(2021) [98] [51]
Betrachtungsjahr 2021 2018
Datenquelle Literatur, Modellierung | Literatur, Modellierung mit
mit Matlab MatLab
Optimierung Modellierung kriegsahnlicher
Betrachtungsfall Prozessparameter - 4 Einsatz von DAC als
Sorptionsmittel politische Antwort auf
Klimakrise (viele Szenarien,
aber meist nur graph.
Darstellungen)
Referenzsystem - NASEM
(2019)
Umrechnung $/€ 0,8443 0,8476
Kapazitit [ktcoz/al - 1000
CO2-Konz. [ppm)] 400 -
CO;-Reinheit (%] 94,7 -
Adsorptionsmittel PAPDES-NFC, spezif. Sorptionsmaterial
Tri-PE-MCM-41, (k.A))
MIL-101(Cr)-PEI-800,
Lewatit VP OC 106
embera- Adsorp. [°C] 25 Umgebung
urniveau | Desorp. [°C] max. 120 150
Elektr. | [kWh;/t] 222,22-500 444
Energie
< Quelle Agnostisch Abwérme, Verbrennung
5 (Erdgas), Warmepumpe
2 Kosten | [€/MWh,] 8,44-84,43 -
.%-’D Therm. | [kWhyy,/t] 1111,11-3277,78 1333,33
) Energie
m: Quelle Agnostisch Abwérme, Verbrennung
(Erdgas), Warmepumpe
Kosten | [€/MWhy] 8,44-84,43 -
CAPEX | [€/tcos * - 1839,29
& 2)
E = OPEX [€/tco2] - 19,75
2 = Faktor ] - -
£ 28 WACC (%] 10 0
= - Lebens- [Jahre] 20 25
dauer
Abschei Prognose| [€/tco2] <168,86 (nur' graph. -
Darstellung, im Vgl.
am geringsten)
dekosten | Zukunft | [€/tco2] - 55,94-215,29
(2050)
Systemgrenzen DAC, CO3- DAC, COz-Komp. (bis
Kompression 15 bar)
Kostenreduzie- Optimierung Energiequelle
rungspotential Prozessparameter




Anhang

CXLVII

Ergebnisse der techno-tkonomischen Studien - Weitere Verfahren (1)

Referenz Feuchtigkeits- Absorption-
wechseladsorption Regenerations-
- Lackner, K. verfahren mit
(2009) [69] Monoethanolamin
(MEA) - Kiani, A.,
et. al. (2020) [63]
Betrachtungsjahr 2009 2020: Kosten: 1.Qtr.
2016
Datenquelle Schatzung ohne Literatur, Simulation
weitere Nach- weise mit Aspen Plus
und Studien
Kostenschéatzung fir Konventionelles
Betrachtungsfall festes Sorptions- MEA-
mittel mit Absorptionsverfahren
Befeuchtung
- System fiir Basis Designopti-
Frachtcontainer mierung
Umrechnung $/€ 0,7190 0,8476/ 0,9076
Kapazitat [ktco2/al 0,365 2,3 2,3
CO3-Konz. [ppm] 400 400 400
CO;-Reinheit (%] - - -
Sorptionsmittel Tonenaustausch- Monoethanolamin
harz (30 %owt)
embora- Adsorp. [°C] Umgebung 25 25
urniveau | Desorp. [°C] 45 (Wasserdampf) Verdampfer: 123
Elektr. | [kWh,;/t] 315,58 1452 1452
e Energie
= Quelle Agnostisch Agnostisch
2 Kosten | [€/MWh] 35,95 90,76 90,76
'go Therm. | [kWhy,/t] - 2972,22 2972,22
g Energie
5 Quelle Selbsterhitzung Agnostisch
Kosten | [€/MWhy,] - 32,67 32,67
CAPEX | [€/tco2 * 393,98; zukinftig: 937,55 287,71
s a] 54,79 €/t002 €/tcog
R OPEX | [€/tco2) - 596,29 325,83
':8 R~ Faktor -] - - N
£ g WACC %] - 8 8
= Lebens- [Jahre] 10 20 20
dauer
] Prognose| [€/tco2] 143,80 1534,75 570,75
ée costen | Zukunft [€/tco2] 21,57 - -
(2050)
Systemgrenzen DAC, CO3- Komp. DAC, keine
(bis 67 bar) CO2-Komp.
Kostenreduzie- keine Erhitzung Desorber, Optimie-
rungspotential notwendig rung Verpackungs-
material (Kunststoff),
Absorptionsmittel,
Material Absorber




Anhang CXLVIIT
Ergebnisse der techno-tkonomischen Studien - Weitere Verfahren (2)
Referenz Aminwasche mit Aminwéasche mit Absorption/
MEA - Kiani, A., MEA - Elektrodialyse -
et. al. (2021) Sabatino, F., et. | Sabatino, F., et.
(DACCU) [64] al. (2021) [98] al. (2020) [99]
Betrachtungsjahr 2020: Kosten: 2016 2021 2019
Datenquelle Literatur, Simulation Literatur, Literatur,
mit Aspen Plus Modellierung Modellierung
Aspen Plus mit Aspen Plus mit
MatLab MatLab
Mit Herstellung Optimierung Kombination
Betrachtungsfall fliissiges synthetisches Prozessparameter Nasswasche und
Methan Elektrodialyse
Ohne Mit (energieeffizienter)
Wiérmein- | Warmein-
tegration | tegration
Umrechnung $/€ 0,8476/ 0,9076 0,8443 0,8705
Kapazitit [ktcoz/a] 1000 1000 - 1000
CO,-Konz. [ppm] 400 400 400 400
CO;-Reinheit (%] - - 97 -
Sorptionsmittel Monoethanolamin Monoethanolamin KOH
(30 %owt) (30 %owt)
embera- Adsorp. [°C] 25 25 25 21
urniveau | Desorp. [°C] Verdampfer: 120 Verdampfer: 124; k.A.
Kondensator: 35
Elektr. | [kWh;/t] 308 308 572,22/ 322,22 1489,4
o Energie
= Quelle Agnostisch Agnostisch Elektrisch
2 (Agnostisch)
'%)n Kosten | [€/MWh] 54,46 54,46 8,44-84,43 52,23
o Therm. | [kWhy,/t] 2972,22 2972,22 5002,78/ 13377,78 -
é Energie
Quelle Agnostisch Agnostisch -
Kosten | [€/MWhy,]| 32,67 32,67 8,44-84,43 -
CAPEX | [€/tco2 * 195,13 195,13 - -
L al €/tcoz €/tco2
Es' :E OPEX [€/tco2] 156,26 156,26 - 580,01
2 = Faktor ] 0,7 (Studie Kiani, A., - -
8 et. al. (2020))
=" WACC [%] 8 8 10 11
Lebens- [Jahre] 20 20 20 20
dauer
Abschei- Prognose| [€/tco2] 103,47 60,81 <168,86 (graph. 672,9
Darstellung)
dekosten | Zukunft | [€/tco2] - - - -
Systemgrenzen DAC, CO2-Komp. DAC, DAC, COs- Komp.
(bis 10 bar), COz-Kompression (bis 150 bar)
Methanisierung
Kostenreduzie- Konstruktion Kon- Optimierung Biploare
rungspotential taktor, Ventile, Prozessparameter Membraneinheit
Geblése, Energie fiir
Umwélzpumpen
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