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Die Bewältigung der globalen Klimakrise fordert neben neuen Ansätzen auch Strategien zur Transformation fossiler Tech-

nologien im Sinne der Nachhaltigkeit. Im Verkehrssektor ist der zukünftige nicht-fossile Energiemix weiterhin nur schwer

absehbar. Neben der sicheren Elektrifizierung des Nahverkehrs ist es unumgänglich für die Übergangsphase sowie auch

für den Transportsektor Alternativen aufzuzeigen. In der vorliegenden Studie wird die Integration erneuerbarer Benzin-

und Dieselkraftstoffe nach der Biomass-to-Liquid- und Power-to-Liquid-Route in eine Raffinerie diskutiert und basierend

auf Bilanzen bewertet.
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Concepts for the Integration of Renewable Synthetic Fuels into an Existing Refinery Structure

Tackling the global climate crisis calls not only for new approaches but also for strategies to transform fossil technologies

in the interest of sustainability. In the transport sector, the future non-fossil energy mix is still often not predictable. In ad-

dition to the almost certain electrification of public transport, it is essential to identify alternatives for the transition phase,

as well as for the transport sector. In this study, we discuss and evaluate the integration of renewable gasoline and diesel

fuels according to the biomass to liquid and power to liquid route into a refinery based on balances.
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1 Einführung

Die globale Klimakrise als größte Herausforderung der heu-
tigen Zeit verdeutlichte vor allem in den letzten Jahren die
Dringlichkeit eines schnellen Ausbaus der erneuerbaren
Energien und damit verbunden die Reduktion der Treib-
hausgasemissionen. Extremwetterlagen sind mittlerweile
Gegenstand der jährlichen Berichterstattung und sollen in
den kommenden Jahrzehnten weiter zunehmen, weshalb
Stimmen aus Wissenschaft und Gesellschaft immer wieder
einen ernsteren Umgang mit dem Klimawandel fordern, so
z. B. 2010 mit dem offenen Brief von 255 US-Wissenschaft-
lern [2]. Gömann et al. prognostiziert in einer 2015 vom
Bundesministerium für Ernährung und Landwirtschaft
beauftragten und geförderten Studie eine weitere Zunahme

derartiger Wetterereignisse. So sei in größerem Ausmaß mit
Hitzeperioden sowie möglicherweise Kahlfrost und damit
verbundenen Ernteausfällen zu rechnen [3]. Um den jetzt
schon spürbaren Auswirkungen entgegenzutreten, beginnen
viele Länder mit der Transformation des Energiesektors hin
zu mehr Nachhaltigkeit, so auch die Europäische Union mit
dem Green Deal [4]. Die Transformation zielt auf eine
umfassende Schaffung einer CO2-neutralen Wirtschaft und
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Gesellschaft bis zum Jahr 2050 hin, mit dem Fokus einer
nachhaltigen Nutzung der zur Verfügung stehenden Roh-
stoffe und dem Erhalt der Biodiversität [5]. Dieses Konzept
adressiert alle Sektoren des Energiesystems, von welchen
der Verkehrssektor mit etwa 18 % zu den Gesamtemissio-
nen beiträgt [6]. Im Zusammenhang mit dem Green Deal
wird 2022 eine neue Leitlinie für Klima-, Umweltschutz-
und Energiehilfen in Kraft treten. Die enge Verknüpfung
mit dem Klimaschutz wird aus den Voraussetzungen er-
sichtlich, die für Beihilfen in den Bereichen Klima, Umwelt
und Energie zu erfüllen sind, wonach eine Minderung der
Treibhausgasemissionen verbindlich werden soll [7]. Die
Leitlinie befindet sich zu diesem Zeitpunkt in der öffentli-
chen Diskussion (August 2021) und kann sich dementspre-
chend noch ändern. Nichtsdestotrotz ist aus dem Entwurf
ein klarer Trend für die Politik der kommenden Jahre abzu-
lesen und unterstreicht die Bestrebungen der Europäischen
Union, klimapolitischer Vorreiter zu sein.

Fahrzeuge mit Elektro- sowie Brennstoffzellenantrieb
(bzw. einer Kombination beider Technologien) gelten ak-
tuell als die vielversprechendsten Technologien zur mittel-
fristigen Dekarbonisierung des Verkehrssektors [8]. Neben
der erklärten Nachhaltigkeit in Bezug auf Treibhausgas-
emissionen spielen zunehmend gesellschaftliche Themen
wie die Lebensqualität in Städten eine Rolle, die sich u. a. in
Fragen einer autofreien Innenstadt widerspiegeln. So ist
z. B. die Stadt Wuppertal der Ansicht: ,,Von einer autofreien
Innenstadt profitieren die Menschen, die Umwelt [K].‘‘ [9].
Derartige Einschätzungen werden zunehmend geteilt, wobei
Kritiker entgegenhalten, dass die Verlierer derartiger Maß-
nahmen die gleichen der Gentrifizierung sein werden
[10, 11].

Feinstaub und auch andere Emissionen wie etwa Lärm
werden gleichermaßen zunehmend thematisiert. Aus einer
2019 durchgeführte Übersichtsstudie zum Zusammenhang
von Feinstaub und Herz-Kreislauferkrankungen ging her-
vor, dass eine hohe Luftverschmutzung mit erhöhter kar-
diovaskulärer Morbidität und Mortalität assoziiert ist [12].
Eine durch synthetische Kraftstoffe quasi CO2-neutrale An-
triebstechnologie ist aus den genannten Gründen im städti-
schen Umfeld als Übergangstechnologie zu erwarten, aber
in dieser Rolle zwingend erforderlich. Eine andere Sachlage
zeichnet sich in den Sektoren für Transport- und Luftver-
kehr ab, die durch die erforderlichen großen Reichweiten
auf Energieträger mit hohen Energiedichten angewiesen
sind. Welche Anteile synthetische Kraftstoffe hier einneh-
men werden, ist maßgeblich von Fortschritten bei anderen
Technologien wie z. B. der Elektromobilität abhängig. Auf-
grund dieser Unsicherheiten ist es allerdings von Bedeu-
tung, synthetische Kraftstoffe als potenzielle Alternativen
weiter zu erforschen [6] und Konzepte zur Bereitstellung
und Integration in bestehende Systeme zu entwickeln. In
diesem Zusammenhang ist besonders die Integration syn-
thetischer Kraftstoffe in bestehende Raffineriestrukturen
von Interesse, um die Treibhausgasemissionen im Mobili-
tätssektor nachhaltig zu senken. Schon heute bestünde die

Möglichkeit, ein Fünftel der in einer Raffinerie verarbeiteten
Rohölkapazität, begleitet von kleineren technischen Anpas-
sungen, durch synthetische Alternativen zu ersetzen. Für
den Standort Deutschland würde das bedeuten, dass
20 Mio. Tonnen des aktuellen Rohöls durch einen bio-ba-
sierten Feed ersetzt werden würden [13]. Der Bezug derarti-
ger Feeds kann entweder dezentral oder zentral erfolgen.
Ein dezentrales Konzept würde, wie z. B. beim bioliq�-Pro-
zess, auf vielen kleinen dezentralen Schnellpyrolyseanlagen
basieren. Das in den Schnellpyrolysen erzeugte Biosyncru-
de� erlaubt mit seiner deutlich gesteigerten Energiedichte
einen effizienten Transport und bildet die Grundlage für
eine zentrale und wirtschaftliche Kraftstoffsynthese [14].

In der vorliegenden Studie wird die vollständige Integra-
tion in die Raffinerie und damit ein zentraler Prozessansatz
näher untersucht. Für Dieselkraftstoffe erfolgt die Imple-
mentierung der Fischer-Tropsch-Synthese (FT), wohin-
gegen für Ottokraftstoffe der Methanol-to-Gasoline(MtG)-
und der Dimethylether(DME)-to-Gasoline-Prozess (DtG)
gegenübergestellt werden. Die petrochemischen Eigenschaf-
ten der vorgestellten Kraftstoffe sind von ähnlicher Qualität
wie die konventionell erdölbasierten Benzine und Diesel,
aber mit dem Vorteil verringerter Treibhausgasemissionen
[15]. Ein zentraler Punkt synthetischer Kraftstoffe besteht
in der uneingeschränkten Nutzung mit bestehenden und
hochgradig optimierten Verbrennungsmotoren ohne weite-
re technische Anpassungen [16]. Des Weiteren ist durch die
vergleichbare Qualität eine schrittweise Erhöhung der Bei-
mischquoten denkbar, womit Lieferengpässe vermieden
werden können [17].

2 Integration biomassebasierter Kraftstoffe
in die moderne Raffinerie

2.1 Prozesse für die nachhaltige Dieselproduktion

Der Fischer-Tropsch-Prozess, entwickelt in den 1920er Jah-
ren, ist ein Prozess zur direkten katalytischen Synthese von
vorzugsweise linearen Paraffinen aus Synthesegas. Die
Produktverteilung hängt stark von den gewählten Prozess-
bedingungen ab und lässt sich mit der Anderson-Schulz-
Flory(ASF)-Verteilung anhand der Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit a beschreiben [18]. Mit Temperaturen um
350 �C und Drücken von etwa 20 bar ist die Hochtempera-
tur FT-Synthese für die Kraftstoffsynthese am besten geeig-
net und wurde dementsprechend bereits erfolgreich mit
dem Sasol Advanced Synthol(SAS)-Prozess kommerziell in
Betrieb genommen [19]. Aufgrund der hohen Linearität
und der damit verbundenen ausgezeichneten Cetanzahl der
Produkte ist die FT-Synthese für die Erzeugung hochquali-
tativer Diesel besser geeignet als für Ottokraftstoffe [20, 21].
In dieser Studie wird die FT-Synthese deshalb als Schlüssel-
technologie zur Dieselproduktion in einer Bioraffinerie be-
trachtet. Für die exotherme Polymerisationsreaktion kom-
men Eisen- oder Cobalt-Katalysatoren zum Einsatz [22].
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Das Syntheseprodukt kann auch als künstliches Rohöl
angesehen werden und dementsprechend in der Raffinerie
verarbeitet werden, um die passenden Wertprodukte zu
erhalten.

2.2 Prozesse für die nachhaltige Benzinproduktion

Der MtG- sowie DtG-Prozess sind jeweils indirekte katalyti-
sche Prozesse, die entsprechend auf Methanol und DME
basieren. Die Grundlage beider Prozesse bildet die Entde-
ckung von Mobil Oil in den 1970er Jahren, dass Methanol
zu höheren Aromaten, vorwiegend im Bereich C8–10, über
einen ZSM-5-Zeolithen katalytisch umgesetzt werden kann
[23]. Der ZSM-5 weist bei verhältnismäßig hoher Säure-
stärke Poren mittlerer Größe auf, wodurch sich der Zeolith
mit seiner Selektivität hin zu Produkten im Siedebereich
von Benzin auszeichnet und Kohlenwasserstoffe mit mehr
als elf Kohlenstoffatomen praktisch nicht gebildet werden
[24].

Die Synthese von Benzin über den MtG-Prozess ist in
zwei Schritte aufgeteilt: Produktion von Methanol aus Syn-
thesegas und nachfolgende Umwandlung in Kohlenwasser-
stoffe. Es wird angenommen, dass Methanol zunächst an
dem sauren Zeolithen zu einer Gleichgewichtsmischung aus
DME und Methanol dehydratisiert wird. Es folgt eine
Umwandlung des DMEs zu leichten Olefinen, primär Ethy-
len und Propylen, die durch nachfolgende Methylierungs-,
Oligomerisierungs- und Crackingreaktionen zu höheren
Paraffinen umgesetzt werden. Durch Ringbildungs- und
Wasserstofftransferreaktionen kommt es abschließend zur
Bildung von Aromaten. [24–26]

Im industriellen Maßstab erfolgt die Synthese von Metha-
nol an einem Cu-ZnO-Al2O3-Katalysator bei Drücken von
50–100 bar und Temperaturen von 200–300 �C [27]. Für
eine effiziente Methanolproduktion ist die Zusammenset-
zung des Synthesegases entscheidend. Definiert durch die
Stöchiometriezahl SN, die nach Gl. (1) idealerweise gering-
fügig über 2,0 liegt, ist somit ein leichter Wasserstoffüber-
schuss vorteilhaft. [28].

SN ¼
_nH2
� _nCO2

_nCO þ _nCO2

(1)

Das Methanol wird im nächsten Prozessschritt an einem
g-Al2O3-Katalysator [29] bei Temperaturen zwischen 240–
280 �C (üblicherweise 260 �C) [30] zu einer Gleichgewichts-
mischung bestehend aus DME und Methanol umgewandelt
(dehydratisiert). Die eigentliche Benzinsynthese erfolgt
beim MtG-Prozess bei Temperaturen von 350–450 �C und
Drücken von 10–23 bar, da bei geringeren Temperaturen
das Methanol/DME-Gemisch nicht vollständig umgewan-
delt wird und höhere Temperaturen zu einer Zunahme der
Cracking-Reaktionen führen [25].

Da DME aus Methanol gewonnen wird, liegt die
Entwicklung eines bifunktionellen Katalysators aus

Cu-ZnO-Al2O3 und g-Al2O3 nahe, um so direkt aus Synthe-
segas das Zwischenprodukt DME zu synthetisieren. Die
direkte DME-Synthese bietet gegenüber der indirekten Syn-
these, mit Methanol als Zwischenprodukt, einen ökonomi-
schen Vorteil aufgrund geringerer Investitionskosten und
höheren Umsätzen [31]. Demnach entfallen Aufwendungen
wie ein Methanolzwischenspeicher oder auch der Metha-
nolreaktor selbst. Des Weiteren begründet sich eine gestei-
gerte Wirtschaftlichkeit in den beteiligten, zum Teil sequen-
ziellen Reaktionen. Das in einer Gleichgewichtsreaktion
gebildete Methanol reagiert direkt zu DME weiter, was die
Umwandlung des Synthesegases beschleunigt, da das Zwi-
schenprodukt Methanol konstant entzogen wird [30].
Zudem katalysiert der verwendete Katalysator die WGS-
Reaktion, wodurch das bei der DME-Bildung entstehende
Wasser mit Kohlenmonoxid zu Wasserstoff und Kohlen-
stoffdioxid umgewandelt wird. Dies erhöht weiter die
Triebkraft, da der so gebildete Wasserstoff wiederum an der
Methanolsynthese beteiligt ist [32]. Folglich fällt der Syn-
thesegasumsatz höher und damit der Recyclestrom geringer
aus, wodurch wiederum Betriebskosten eingespart werden
können [33]. Die Machbarkeit der direkten DME-Synthese
wurde bereits von Firmen wie JFE Holdings Inc. oder
Haldor Topsøe A/S demonstriert [16]. Es konnte gezeigt wer-
den, dass ein H2:CO-Verhältnis von 1:1 den höchsten Syn-
thesegasumsatz erzielt [33]. Wegen der zu vernachlässigen-
den Druckabhängigkeit wird der DME-Reaktor meist bei
dem Druck betrieben, mit dem das Synthesegas dem Prozess
zur Verfügung gestellt wird, was wiederum die Betriebs- und
Investitionskosten absenkt, da eine zwischengeschaltete Ver-
dichtung entfällt. Basierend auf der direkten DME-Synthese
erfolgt im nächsten Prozessschritt die Benzinsynthese, was in
Summe dem sogenannten DtG-Prozess entspricht.

Die Produktspektren des MtG- und DtG-Prozesses sind
sehr ähnlich und bestehen aus Paraffinen, Olefinen und
zum größten Teil methylierten Aromaten mit einer Kohlen-
stoffzahl bis C10 [25]. Der hohe Aromatengehalt geht mit
einer gesteigerten Oktanzahl einher, weshalb sich derartige
Kraftstoffe für Ottomotoren anbieten [23, 25]. Der Unter-
schied zwischen dem MtG- und DtG-Prozess liegt vorwie-
gend in der Benzinausbeute, die sich im Massenverhältnis
von produzierten Kohlenwasserstoffen zu Wasser aus-
drückt, das bei DtG mit 61 % zu 39 % höher als bei MtG
mit 44 % zu 56 % ausfällt [20, 34, 35]. Hinzu kommt, dass
beim DtG-Prozess sowohl der DME- als auch der Benzin-
reaktor auf dem gleichen Druckniveau betrieben werden,
wohingegen der MtG-Prozess mit zwei unterschiedlichen
Drücken arbeitet.

2.3 Rohstoffe zur Erzeugung synthetischer
Kraftstoffe

Die Produktion synthetischer Kraftstoffe beginnt mit der
Erzeugung einer hochreaktiven H2/CO-Mischung, auch
Synthesegas genannt. Im Raffinerieverbund kann dies in
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der Form von Biomass-to-Liquid (BtL) erfolgen, wo Rest-
biomasse und organische Abfälle (z. B. Holzabfälle, Abfälle
aus Landwirtschaft und Kommunen oder Klärschlamm)
durch eine Pyrolyse mit anschließender Vergasung zu Syn-
thesegas umgesetzt werden. Alternativ kann basierend auf
direct-air-capturing (hochkonzentriertes CO2) und Wasser-
elektrolyse (H2 aus Wasserspaltung), welche jeweils mit
erneuerbarem Strom betrieben werden, Synthesegas über
die Power-to-Liquid-Route (PtL) erzeugt werden. Vor der
Nutzung des Synthesegases muss dieses konditioniert und
von Verunreinigungen wie Teer befreit werden [36], um es
nachfolgend einer FT-, MtG- oder DtG-Synthese zuzufüh-
ren, abhängig davon, welcher Kraftstoff in welcher Qualität
und Ausbeute erforderlich ist. Sowohl die BtL- und PtL-
Route als auch eine Kombination aus beiden, mit dem zuge-
hörigen Downstreaming, kann Abb. 1 entnommen werden.

Ein grundlegender Vorteil von BtL gegenüber PtL liegt in
der breiten Verfügbarkeit möglicher Rohstoffe wie Stroh,
Heu, Holzabfälle und Klärschlamm. Je nach betrachteter
Region kann dieser Umstand einen nicht zu unterschätzen-
den Vorteil bedeuten. Zusätzlich ist durch den nach wie vor
ungenügenden Ausbau an erneuerbaren Energien davon
auszugehen, dass eine BtL-Route, aufbauend auf einer
Kombination aus Pyrolyse und Vergasung, wirtschaftlicher
betrieben werden kann als eine vergleichbare PtL-Route, so

z. B. gezeigt in der Studie von Hannula [37]. In der vorlie-
genden Arbeit liegt der Fokus deshalb auf der BtL-Route,
weshalb die entsprechend biomassebasierten Routen und
ihre Integration stärker beleuchtet werden. Berechnungen
zu dem PtL-Prozess werden dennoch im selben Detailgrad
durchgeführt und an den entsprechenden Stellen zum Ver-
gleich herangezogen, um damit eine vollständige Gegen-
überstellung der erwähnten Syntheserouten durchzuführen.

2.4 Integration synthetischer Kraftstoffe in
bestehende Raffineriestrukturen

Die in dieser Studie betrachtete Integration der syntheti-
schen Kraftstoffe erfolgt am konkreten Beispiel der Mineral-
ölraffinerie Oberrhein (MiRO) in Karlsruhe. Abb. 2 zeigt
das zugehörige Blockfließbild, auf das an den entsprechen-
den Stellen verwiesen wird, um die diskutierten Integra-
tionsmaßnahmen nachvollziehbar zu gestalten.

In der vorliegenden Studie wird für den Vergasungs-
prozess innerhalb der BtL-Route der bioliq�-Prozess als
Referenz herangezogen. Die lignocellulosehaltige Biomasse
wird zunächst am Einlass in das System getrocknet und im
Folgenden einer Schnellpyrolyse bei etwa 500 �C unterzo-
gen, wodurch ein Zwischenprodukt hoher Energiedichte
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(Syncrude) entsteht. Die Produkte der Pyrolyse sind zum
großen Teil flüssig, die zu gewissen Anteilen entstehenden
leichten Gase werden zum Erreichen der Reaktionstempera-
tur verbrannt. [38]

Der in der Pyrolyse ebenfalls anfallende Koks wird in das
Pyrolyseöl suspendiert, vorgewärmt und in einen Hoch-
druck-Flugstromvergaser gepumpt. In Anwesenheit von rei-
nem Sauerstoff (oder Luft) und Wasserdampf wird das
Gemisch bei 1200 �C in Synthesegas, bestehend aus haupt-
sächlich H2, CO, CO2 und H2O, umgewandelt [39].

Der mit reinem Sauerstoff betriebene Vergaser wird
gegenüber dem mit Luft betriebenen bevorzugt, da wegen
des in der Luft vorhandenen Stickstoffs die Effizienz von
Folgeprozessen durch eine inerte Verdünnung geringer aus-
fällt. Trotz der höheren Kapitalkosten durch die erforder-
liche Luftzerlegung wird, aufgrund der höheren Kraftstoff-
ausbeute durch eine gesteigerte Synthesegasqualität, die
Vergasung mit reinem Sauerstoff oft bevorzugt. [40]

Unter den zahlreichen gängigen Ausführungen wird in
dieser Studie der Flugstromvergaser herangezogen. Dessen
Konstruktion und Betriebsweise zeichnet sich besonders
durch eine sehr gut steuerbare Produktzusammensetzung
aus, die zudem näherungsweise frei von Phenolen und Tee-
ren ist und eine hohe volumenbezogene Kapazität besitzt.
Der entscheidende Einflussfaktor dafür liegt in der deutlich

gesteigerten Vergasungstemperatur, die zudem einen erhöh-
ten Umsatz begünstigt. Das heiße Produktgas wird indirekt
am Reaktorausgang mit Gaskühlern unter Bildung von
Dampf gekühlt. Die verwendete Kühlstrategie findet vor
allem Anwendung bei Prozessen, die das enthaltene Koh-
lenmonoxid später im Prozess als Teil des Synthesegases
benötigen. [41]

Vor der eigentlichen Kraftstoffsynthese erfolgt eine Kon-
ditionierung des Synthesegases, indem Teer und auch
schwefelhaltige Komponenten entfernt werden, die ansons-
ten Katalysatorgifte für sowohl den im Water-gas-
shift(WGS)- als auch im MtG- und DtG-Prozess verwende-
ten Katalysator darstellen [42, 43]. Die Konditionierung
umfasst zudem die Einstellung des H2:CO-Verhältnisses,
was einen wichtigen Faktor für den später erzielbaren Syn-
thesegasumsatz darstellt. Entsprechendes kann durch einen
WGS-Reaktor anhand folgender Reaktionsgleichung erzielt
werden.

COþH2OÐ CO2 þH2 DRH ¼ �41,2 kJ mol�1� �
(2)

Nach der Konditionierung besteht die Möglichkeit, den
erzeugten Gasmix einer FT-Synthese zur Dieselproduktion
oder entsprechend einem MtG- oder DtG-Prozess zur Ben-
zinproduktion zuzuführen.
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Abb. 3 kann beispielhaft die Integration des MtG-Prozes-
ses in die bestehende Raffineriestruktur zusammen mit den
zuvor diskutierten Prozessschritten wie Luftzerlegung,
Pyrolyse und Vergaser entnommen werden. Ähnliche
Diagramme für die FT- und die DtG-Synthese finden sich
mit entsprechender Erläuterung in den Supporting Infor-
mation (SI). Der MtG- und DtG-Prozess erzeugen ein Roh-
produkt mit vergleichbaren Eigenschaften zum Reformat
einer klassischen Raffinerie. Es liegt daher nahe, den synthe-
tischen, aromatenreichen MtG- bzw. DtG-Produktstrom
direkt in die Stabilisierungskolonne, die dem Reformer in
Serie geschaltet ist, einzuleiten. Es bietet sich im Umkehr-
schluss als synthetischen Ersatz für das fossile Reformat an,
das aufgrund der hohen Qualität hinsichtlich der Oktanzahl
(RON » 96–99) eine wichtige Blend-Komponente darstellt.
Eine entsprechende Darstellung kann dem Blockfließbild in
Abb. 4 entnommen werden, eine Einordnung in den gesam-
ten Raffinerieverbund der MiRO kann anhand von Abb. 2
abgeschätzt werden.

Trotz der großen Ähnlichkeit des fossilen Reformats mit
dem MtG/DtG-Benzin muss an dieser Stelle ein wichtiger
Unterschied hervorgehoben werden. Die synthetischen
Kraftstoffe sind bedingt durch den Reaktionsmechanismus
in der Benzinsynthese reich an schweren Aromaten, darun-
ter 1,2,4,5-Tetramethylbenzol (Durol). Aufgrund der hohen
Schmelztemperatur von 79 �C kann es unter kalten Bedin-
gungen zur Kristallisation kommen und folglich zum Ver-
blocken von Kraftstoffinjektionssystemen [26]. Abhängig
von den genauen Prozessbedingungen liegt Durol in einem
Konzentrationsbereich von 3–6 Gew.-% vor, in fossilen Ben-
zinen nur mit einem Massenanteil von 0,2–0,3 % [23].
Labortests zeigten jedoch ein zufriedenstellendes Motorver-
halten mit Durolkonzentrationen im Bereich von 2–4 Gew.-
% [23, 26, 37, 44]. Um die erforderliche Höchstkonzentra-
tion gegebenenfalls einzustellen, gibt es maßgeblich zwei
Strategien. Durch die Implementierung einer Dosiereinheit
ist es möglich, das synthetische Benzin dem Reformat in
einer definierten Menge zuzuführen und das Durol so ein-
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Abbildung 3. Integration einer Methanol-to-Gasoline-Synthese in einen bestehenden Raffinerieverbund.

Abbildung 4. Down-Streaming für das MtG- und DtG-Benzin nach der Integration in eine konventionelle Raf-
finerie.

6 Research Article
Chemie
Ingenieur
Technik

’’ These are not the final page numbers!



zustellen. Des Weiteren besteht die Möglichkeit der destilla-
tiven Abtrennung. Der Vorteil dieser Verfahrensvariante ist,
dass gleichzeitig das Emissionsverhalten bei der motor-
ischen Verbrennung verbessert werden kann, da große Aro-
maten verstärkt zur Rußbildung neigen [45, 46]. Das Ruß-
verhalten wird in der Literatur durch Parameter wie den
Threshold Sooting Index oder den neuartigen Yield Sooting
Index ausgedrückt [47]. Anhand dieser Parameter lässt sich
eine mögliche Verfahrensweise für das Prozessieren der ab-
getrennten Sumpffraktion ableiten. Grundsätzlich neigen
Naphthene und Paraffine weniger zur Rußbildung, weshalb
eine nachgeschaltete Hydriereinheit eine mögliche Lösung
darstellt [48]. Um die Oktanzahl einzustellen, wäre zudem
eine zusätzliche Isomerisierung denkbar.

In einem auf die Synthese nachgeschalteten Prozessschritt
wird das Wasser (und CO2) aus dem synthetischen Benzin
entfernt. Notwendig ist diese Maßnahme, um einer Bildung
von HCl durch im Wasser enthaltene Chloride vorzubeu-
gen, das die Stabilisierungskolonne ansonsten korrosiv an-
greifen würde. Die Chloride stammen aus dem fossilen Re-
former-Feed, dem geringe Mengen Tetrachlorethylen zur
Aufrechterhaltung der Katalysatoraktivität (Katalysatorbela-
dung mit bis zu 1 Gew.-% Cl [49]) zugegeben werden. Ana-
log zu der klassischen Stabilisierung des Raffinerie-Refor-
mats entsteht beim MtG- und DtG-Prozess neben der
Reformat-ähnlichen Fraktion auch Raffineriegas, Propylen,
Butan und Propan.

Das FT-Produkt kann aufgrund der Zusammensetzung
als synthetisches Rohöl betrachtet und damit direkt in die
atmosphärische Destillation eingespeist werden, wo es in
leichte Gase, Benzin, Diesel und Wachs aufgetrennt wird.
Alternativ kann das FT-Syncrude extern in die Fraktionen
Gas, Naphtha, Diesel und Wachse aufgetrennt und den ent-
sprechenden Teilprozessen zugeführt werden. Der Vorteil
von FT-Diesel liegt in seiner ausgezeichneten Qualität,
wodurch kein weiteres Upgrading erforderlich wird. Die
Benzinfraktion aus dem FT-Prozess muss hingegen auf-
grund der zu geringen Oktanzahl dem Reformer in der Raf-
finerie zugeführt werden. Die Gasphase eignet sich als Raffi-
neriegas zur thermischen Nutzung oder wird als Recycle
wieder zurückgeführt. Das verbleibende Wachs (C20+) kann
entweder einem Fluid Catalytic Cracker (FCC) oder einem
Hydrocracker unter Wasserstoffatmosphäre zugeführt wer-
den. Während beim FCC ein monofunktionaler saurer
Katalysator zum Einsatz kommt, werden beim Hydrocra-
cking bifunktionelle Katalysatoren verwendet, die durch die
zusätzliche Metallkomponente weitere Reaktionspfade
ermöglichen [50]. Eine anschauliche Darstellung der Integ-
ration des FT-Prozesses kann den SI entnommen werden,
bzw. kann anhand von Abb. 2 die Einordnung in die MiRO
eingeschätzt werden.

3 Prozesssimulation

3.1 Annahmen zu den Massen- und Energiebilanzen

Die Berechnungen der Massen- und Energiebilanzen in der
vorliegenden Studie werden für alle betrachteten Synthese-
routen sowohl nach der BtL- als auch PtL-Route für eine
Rohkraftstoffproduktion von 50 t h–1 durchgeführt. Die tat-
sächliche Kraftstoffausbeute fällt je nach Prozess allerdings
unterschiedlich aus. Um den Gesamtwirkungsgrad in allen
bewerteten Prozessen zu erhöhen, wird, wenn immer mög-
lich, anfallende Abwärme (z. B. Vergaser bei den BtL-
Routen, Reaktoren etc.) zur Erzeugung von Dampf einge-
setzt, welcher der Raffinerie zur Verfügung gestellt wird. Die
detaillierten Massen- und Energiebilanzen für die BtL-Rou-
ten können den SI (Tabs. S5–S8) entnommen werden. Die
Daten der Simulationen zu den MtG- und DtG-Prozessen
nach der PtL-Route sind ebenfalls der SI (Tabs. S9–S10)
und die Daten für den FT-Prozess Referenz [51] zu entneh-
men.

Für die Beurteilung der Energieeffizienz der Prozesse
werden die folgenden drei Wirkungsgrade definiert: der
Kraftstoffwirkungsgrad (hK), der Produktwirkungsgrad (hP)
sowie der Gesamtwirkungsgrad (htot). Der Kraftstoffwir-
kungsgrad hK beschreibt die Energie, die in dem entsprech-
enden synthetischen Diesel oder Benzin, im Vergleich zu
dem Energie-Input über die Biomasse (bzw. elektrische
Energie im Fall von PtL), gebunden ist. Mit dem Produkt-
wirkungsgrad hP wird neben der im Kraftstoff gebundenen
Energie zudem die von weiteren Wertprodukten, wie Butan,
Propan und Propylen, mit als nutzbare Energie betrachtet.
Der Gesamtwirkungsgrad htot nimmt neben den genannten
Wertprodukten weitere Nebenprodukte, produzierten
Dampf, Raffineriegas und Elektrizität, die potenziell nütz-
lich für den Raffinerieverbund sind, in die nutzbare Energie
mit auf.

Folgende weiteren Annahmen werden in der Studie ge-
troffen:
– Die Berechnungen der Pyrolyse-, Vergasungs- und WGS-

Reaktionen basieren auf stöchiometrischen Reaktionen
unter Mitberücksichtigung von Wirkungsgraden aus
KIT- [52] und MiRO-Expertise.

– Die Synthesegasproduktion wird so angepasst, dass die
Kapazität und Qualität für die anschließende Kraftstoff-
synthese (FT, MtG und DtG) ausreichen. Des Weiteren
kommt als Feed für die Vergasung Holz nach der mittle-
ren Summenformel C6H9O4 zum Einsatz.

– Die Betrachtung der FT-Synthese basiert auf einer ASF-
Verteilung mit einer Wachstumswahrscheinlichkeit a von
0,9 (Ausbeutemaximum an Diesel [22]) und auf der An-
nahme, dass lediglich Paraffine gebildet werden. Das raf-
finerieinterne Prozessieren (dargestellt durch das Block-
fließbild in Abb. S2 in der SI) des FT-Syncrudes erfolgte
unter Einsatz von Petro-SIM von KBC. Die einzige Aus-
nahme stellt die Simulation des Hydrocrackers dar, der
auf experimentellen Daten von Leckel [53], erhalten vom
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FT-Prozess bei SASOL, basiert (s. a. Tab. S1). Der Was-
serstoffverbrauch wird mit 20 kg H2 pro Tonne Wachs
beziffert.

– Die Umwandlung von Methanol in Rohbenzin wird
anhand der Labordaten von Chang und Silvestri [25] für
einen angenommenen Umsatz von 100 % untersucht
(s. a. Tab. S2). Für den DtG-Prozess wird basierend auf
den Beobachtungen von Lee et al. [34], dass sowohl der
auf DME als auch der auf Methanol basierende Prozess
ähnliche Produkte erzeugen, die gleichen Daten für die
Produktverteilung herangezogen. In Aspen Plus wird
darauf basierend für die Simulation der Benzinreaktoren
im MtG- und DtG-Prozess ein RYield-Reaktormodell
eingesetzt.

– Die Konfiguration wie auch die Betriebsbedingungen bei-
der Reaktoren für die Simulation des MtG-Prozesses
werden vom STF-Prozess, betrieben in Freiberg, von
Seifert et al. [54], Jung et al. [21] und Meyer et al. [55]
adaptiert. Für den MtG-Prozess wird am Einlass des
Methanol-Reaktors eine SN von 2,15 eingestellt. Die
Simulation erfolgt in Aspen Plus unter Verwendung der
Zustandsgleichung nach Peng-Robinson sowie unter Ein-
satz eines REquil-Reaktormodells für die Methanol-
synthese bei 240 �C und 50 bar. Der Recycle wird für den
Methanolreaktor auf 90 % festgelegt (10 % Purge).

– Die Betriebsbedingungen für den DtG-Prozess werden
für beide Reaktoren vom bioliq�-Prozess adaptiert [38].
Für den Benzinreaktor wird ein DME-Umsatz von 100 %
angenommen. Analog zum MtG-Prozess erfolgte die
Simulation des DME-Reaktors anhand des REquil-Reak-
tormodells in Aspen Plus.

– Die Abtrennung des CO2 aus dem Recycle des DtG-
Prozesses erfolgt mit einer Effektivität von 80 %. Für die
Bewertung der Wirtschaftlichkeit werden für die CO2-
Separation Literaturdaten herangezogen. Der Recycle
wird auf 90 % festgelegt (10 % Purge).

– Die Simulation der Stabilisierungskolonne erfolgt sowohl
für den MtG- und den DtG-Prozess mit PetroSIM auf
Basis realer Betriebs- und Strukturdaten (Temperatur,
Druck, Typ und Anzahl der Böden) aus einer bestehen-
den Anlage bei der MiRO.

– Der Druck in der WGS entspricht dem Druck der
darauffolgenden Synthese. Die Druckarbeit, um vom Ver-

gaserdruck auf den Reaktionsdruck in der WGS zu ver-
dichten, wird für alle Prozessrouten vernachlässigt.

– Die Purge-Ströme werden energetisch angerechnet. Mit
einer Druckwechseladsorption (PSA, Pressure Swing
Adsorption) werden H2 und CO rückgeführt, das verblei-
bende Gas wird thermisch genutzt. Gegebenenfalls ent-
stehendes Prozesswasser wird dem Vergaser intern zur
Verfügung gestellt.
Tab. 1 können die Annahmen zu den Betriebsbedingun-

gen für die drei in dieser Studie untersuchten Prozesse ent-
nommen werden.

3.2 Simulationen zum FT-Prozess

Wie Abb. S2 in den SI entnommen werden kann, werden
für die FT-Synthese zwei Szenarien zum Prozessieren des
Wachses betrachtet: das FCC und das Hydrocracking. In
diesem Kapitel sollen nun die entsprechenden Massen- und
Energiebilanzen diskutiert werden (genaue Aufschlüsselung
für die FT(BtL)-Route s. Tab. S5 und S6 in den SI). Die
Beurteilung der Effizienz erfolgt anhand der in Abschn. 3.1
genannten Wirkungsgrade, die für den FT(BtL)-Prozess wie
folgt definiert werden:

hK ¼
_mHið ÞSyn: Benzin þ _mHið ÞSyn: Diesel

_mHið ÞBiomasse
(3)

hP ¼ hK þ
_mHið ÞPropylen

_mHið ÞBiomasse
(4)

htot ¼ hP þ
_QDampf ; Fernw€arme; Raffineriegas þ Pel

_mHið ÞBiomasse
(5)

Die Definition der FT(PtL)-Wirkungsgrade erfolgt ana-
log, wobei die Bezugsgröße die elektrisch zugeführte Leis-
tung darstellt. Um die Heiz- und folglich die Brennwerte
der Biomasse für die BtL-Route abzuschätzen, wird auf die
Methode von Channiwala und Parikh [56] zurückgegriffen.
Für die in der Simulation verbleibenden Stoffströme werden
die Datenbanken in Aspen Plus oder PetroSIM genutzt. Alle
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Tabelle 1. Reaktionsbedingungen und Annahmen für den FT-, MtG-, und DtG-Prozess.

Parameter Fischer-Tropsch Methanol-to-Gasoline DME-to-Gasoline

FT-Reaktor Methanol-Reaktor Benzin-Reaktor DME-Reaktor Benzin-Reaktor

T [�C] 220 240 350 260 400

p [bar] 30 50 7–10 35 35

Katalysator Cobalt-basiert Cu-ZnO-Al2O3 ZSM-5 g-Al2O3 und Cu-ZnO-Al2O3 ZSM-5

H2:CO-Verhältnis 2,1:1 2,2:1 – 1:1 –

Annahmen zur
Produktverteilung

Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit a = 0,9

KW:H2O Massenverhältnis = 44:56 [25] KW:H2O Massenverhältnis = 61:39 [34]
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in der Simulation beteiligten Massen- und Energieströme
können Tab. 2 entnommen werden.

Wie zu erwarten, fallen für die Prozessroute mit Hydro-
cracker alle Wirkungsgrade höher aus als die entsprechen-
den mit FCC. Besonders groß ist der Unterschied im Kraft-
stoffwirkungsgrad. Die Begründung liegt in der gesteigerten
Kraftstoffausbeute beim Hydrocracking, die mit der besse-
ren Selektivität hin zu Kraftstoffkomponenten einhergeht.
Die vermehrt niedermolekularen Nebenprodukte beim FCC
wiegen den Unterschied für die anderen betrachteten Wir-
kungsgrade mit zunehmender Prozessintegration auf, so
dass die Differenz im Gesamtwirkungsgrad lediglich mini-
mal ausfällt.

3.3 Simulationen zum MtG- und DtG-Prozess

Analog zum FT-Prozess werden der MtG- und DtG-Prozess
anhand der simulierten Massen- und Energieströme für die
BtL-Route bewertet (genaue Aufschlüsselung s. Tab. S7 und
S8 in den SI). Zum energetischen Vergleich der Effizienz des
MtG- und DtG-Prozesses werden die nachfolgend definier-
ten Wirkungsgrade betrachtet:

hK ¼
_mHið ÞStabi:� Benzin

_mHið ÞBiomasse
(6)

hP ¼ hK þ
_mHið ÞButan; Propan; Propylen

_mHið ÞBiomasse
(7)

htot ¼ hP þ
_QDampf ; Fernw€arme; Raffineriegas þ Pel

_mHið ÞBiomasse
(8)

Die berechneten Massen und Energieströme können
Tab. 3 entnommen werden. Der DtG-Prozess besitzt erwar-
tungsgemäß einen erhöhten Kraftstoffwirkungsgrad, was
mit der besseren Ausbeute an stabilisiertem Benzin zu
begründen ist. Die Produktwirkungsgrade sind für beide
Prozesse wiederum annähernd gleich, was mit der vermehr-
ten Bildung von Nebenprodukten im MtG-Prozess im
Zusammenhang steht. Ein deutlicher Unterschied ist vor
allem bei der Betrachtung der Gesamtwirkungsgrade aus-
zumachen. Der MtG-Prozess erweist sich hier als deutlich
effizienter, da im Gegensatz zum DtG-Prozess keine auf-
wendige CO2-Abtrennung aus dem Recycle erforderlich ist.
Zudem ist die an die Raffinerie bereitgestellte Energie in
Form von Raffineriegas um ein Vielfaches höher, was in
einer weiter gesteigerten Effizienz resultiert.

Insgesamt liegen die hier berechneten Wirkungsgrade
unter denen anderer Studien wie von Hannula [37], Iglesias
Gonzalez et al. [22], Meyer et al. (STF-Prozess) [55] sowie
der ExxonMobil-Prozesse [57]. Die Studie von Hannula
[37] basiert auf der Simulation des MtG-Prozesses von
ExxonMobil und der Annahme eines Produktstroms beste-
hend aus reinem n-Heptan. Dieser Umstand beeinflusst die
Energiebilanz dahingehend, dass der Heizwert von n-Hep-
tan über dem des Aromatengemischs in dieser Studie liegt.
Iglesias Gonzalez et al. [22] berechnete die Wirkungsgrade
sowohl für den MtG- als auch den FT-Prozess basierend auf
verschiedenen Literaturquellen, darunter auch die Studie
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Tabelle 2. Massen und Energieströme für die Integration des FT-Prozesses nach der BtL-Route (Wachs prozessiert via
FCC oder Hydrocracker) und die resultierenden Wirkungsgrade.

Massenstrom [t h–1] FT mit FCC FT mit HC Energiestrom [MW] FT mit FCC FT mit HC

Input Input

Biomasse 279,7 286,5 Biomasse a) 1078,0 1104,0

Biomasse (trocken) 207,2 212,2

O2 (aus Luft) 96,0 98,4

Output Output

Propylen 0,9 0,0 Dampf (3,5/13,5 bar) 346,0 323,0

Syn. Diesel 19,7 27,5 Fernwärme 0,0 0,0

Syn. Benzin 16,8 14,2 Elektrizität 40,7 33,1

Propylen und Raffineriegasa) 12,0 7,5

Syn. Diesela) 242,0 337,0

Syn. Benzina) 205,0 174,0

hK [%] 41,5 46,3

hP [%] 42,6 46,9

htot [%] 78,5 79,2

a) basierend auf Heizwert Hi.
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von ExxonMobil. Die darin berechneten Kraftstoffwir-
kungsgrade stimmen zu weiten Teilen sehr gut mit den hier
berichteten überein. Diese Arbeit beruht auf der Produkt-
verteilung nach Chang und Silvestri [25] und deren Wir-
kungsgrade im Labormaßstab. Die Ursache des geringeren
Wirkungsgrades verglichen mit der STF-Pilotanlage sowie
der ExxonMobil-Demonstrationsanlage könnte darin be-
gründet liegen. Es ist folglich anzunehmen, dass für eine
real gebaute Anlage höhere Effizienzen erzielt werden kön-
nen als in dieser Studie.

Für die Simulation des DtG-Prozesses ergeben sich gute
Übereinstimmungen mit der publizierten Studie von Haro
et al. [16], welche die gleiche Produktverteilung zur Grund-
lage hat. Die Veröffentlichung von Rostrup-Nielsen et al.
[33] zeigt höhere Wirkungsgrade verglichen mit dieser
Studie. Es werden allerdings keine Angaben bezüglich der
genauen Kraftstoffzusammensetzung bzw. ihrer Simulation
gemacht.

3.4 Belastbarkeit der generierten Daten

Die erhaltenen Ergebnisse für den MtG- und DtG-Prozess
basieren auf der Annahme, dass eine Produktverteilung ent-
sprechend den Daten von Chang und Silvestri [25] resul-
tiert, weshalb diese Annahme anhand von Tab. 4 diskutiert
wird.

Die Reaktionstemperaturen der betrachteten Prozesse lie-
gen alle im Bereich von 370–410 �C und unterscheiden sich
bezüglich einer isothermen oder adiabaten Reaktorführung.
In Laborversuchen an einem ZSM-5-Katalysator konnte
gezeigt werden, dass eine Druckerhöhung zu einer vermehr-
ten Aromatenproduktion führt [25], was sich in Tab. 4
jedoch nicht widerspiegelt. Vermutlich ist der geringere
Aromatenanteil der ExxonMobil-Prozesse und des STF-
Prozesses im Vergleich zu den Labordaten von Chang und
Silvestri auf das Scale-up (Kontaktzeit und Feed-Verteilung
im Katalysatorbett) zurückzuführen. Des Weiteren setzt
ExxonMobil in beiden Prozessen auf eine Hydriereinheit,
die den geringeren Aromatengehalt erklären könnte. Eben-
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Tabelle 3. Massen und Energieströme für die Integration des MtG- und DtG-Prozesses nach der BtL-Route und die resul-
tierenden Wirkungsgrade.

Massenstrom [t h–1] MtG DtG Energiestrom [MW] MtG DtG

Input Input

Biomasse 351,5 336,1 Biomassea) 1354,4 1295,1

Biomasse (trocken) 260,0 249,0

O2 (aus Luft) 120,7 115,4

Output Output

Propan 4,4 1,6 Dampf (3,5/13,5 bar) 358,7 255,9

Propylen 0,3 0,1 Fernwärme 13,0 28,8

Butan 10,5 5,2 Elektrizität 3,8 1,2

Syn. Benzin 33,1 37,8 Propan, Butan, Propylena) 193,3 87,3

Raffineriegasa) 216,0 47,7

Syn. Benzina) 392,0 446,1

hK [%] 28,9 34,4

hP [%] 43,2 41,2

htot [%] 86,7 66,9

a) basierend auf Heizwert Hi.

Tabelle 4. Vergleich der Betriebsbedingungen und dem resultierenden Aromatengehalt im Produkt für verschiedene
MtG-Prozesse.

Prozess p [bar] T [�C] wAromaten [%]

Labordaten Chang und Silvestri [25] 1 371 (isotherm) 41

ExxonMobil‘s MtG-Wirbelschicht-Demonstrationsanlage [57] 2,8 413 (isotherm) 25

Freiberg‘s STF-Pilotanlage [55] 5–7 350–400 (isotherm) 22–30

ExxonMobil‘s MtG-Festbett-Demonstrationsanlage [57] 22 360–412 (adiabat) 38
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so nicht zu unterschätzen ist die Katalysatoralterung und
-deaktivierung in den Realprozessen aufgrund längerer
Betriebszeiten als im Labor. Eine Alterung des Katalysators
verringerte in Versuchen von Yurchak et al. den Aromaten-
gehalt im Produkt [23]. Folglich kann davon ausgegangen
werden, dass ein realer Prozess weniger Aromaten als in der
Simulation angenommen produzieren wird. Es kann den-
noch vermutet werden, dass die Daten von Chang und
Silvestri eine gute Näherung für die in dieser Studie durch-
geführten Simulationen darstellen, auch vor dem Hinter-
grund, dass zu diesem Zeitpunkt keine weiteren derart
detaillierten und publizierten Datensätze in der Literatur
vorhanden sind. Unterstützt wird diese These durch die
Beobachtung, dass die Oktanzahl über die Prozesslaufzeit
kaum abnimmt [44]. Die theoretisch resultierende niedrig-
ere Oktanzahl durch eine Abnahme des Aromatengehalts
über die Prozesslaufzeit kann durch eine erhöhte Produk-
tion an iso-Praffinen kompensiert werden [57]. Somit kann
die angenommene hohe Oktanzahl des Kraftstoffs für die
ökonomische Betrachtung herangezogen werden.

Abschließend wird eine Atombilanz über den Benzin-
reaktor durchgeführt, was in einem Fehler von ± 2–3 % für
den MtG-Prozess resultierte und als akzeptable Unsicher-
heit angesehen wird. Für den DtG-Prozess gestaltet sich die
Bilanzierung etwas schwieriger. Das Gasgemisch, das in den
RYield-Reaktor gegeben wird, besteht nur zu etwa 75 % aus
DME. Den Rest bilden CO, CO2, H2, N2 sowie leichte Koh-
lenwasserstoffe, die aus dem Recyclegasstrom stammen, der
am Auslass des Benzinreaktors abgegriffen wird. Diese Koh-
lenwasserstoffe können potenziell weiter reagieren und wer-
den aus diesem Grund im bioliq�- aber auch z. B. im
TIGAS-Prozess [33] recycelt. Die Adaption der experimen-
tellen Daten von Chang und Silvestri für die Produktvertei-
lung am Reaktorausgang basiert auf der Annahme, dass
lediglich DME umgesetzt wird. Die Daten werden dennoch
herangezogen, auch wenn die Reaktionspfade der enthalte-
nen leichten Kohlenwasserstoffe nicht vorhergesagt werden
können. Aus diesem Grund resultierte für die Simulation
des DtG-Benzinreaktors ein Fehler in der Atombilanz von
± 5–6 %, was basierend auf der zu erwartenden Genauigkeit
akzeptabel ist.

4 Ökonomische Betrachtung der Integration
synthetischer Kraftstoffe in den
Raffinerieverbund

Abschließend wird die Integration der BtL-Kraftstoffe aus
den FT-, MtG- und DtG-Prozessen ökonomisch bewertet
und der Vollständigkeit halber den entsprechenden PtL-
Routen gegenübergestellt. Die Kalkulationen basieren für
den FT-Prozess auf dem synthetisierten FT-Diesel sowie der
Benzinfraktion und für den MtG- bzw. DtG-Prozess auf
dem synthetischen aromatenreichen Benzin. Um die Pro-
duktionskosten zu berechnen, werden zum einen die Inves-
titionskosten (CAPEX, Capital Expenditures) und zum
anderen die Betriebskosten (OPEX, Operational Expenditu-
res) ermittelt und summiert. Die CAPEX werden nach der
Methode von Peters et al. [58] anhand der Kapazität ska-
liert, da für die betrachteten Anlagenkomponenten in den
erforderlichen Größen nur bedingt veröffentlichte Daten
vorhanden sind. Die Faktormethode stellt eine gängige und
etablierte Kostenschätzungsmethode in der chemischen In-
dustrie dar [40]. Zur Evaluierung der berechneten Equip-
mentkosten wird auf Referenzdaten von Hannula [37] zu-
rückgegriffen. Für die Ermittlung der OPEX müssen die
Stoffströme sowie Wartungs- und Betriebskosten betrachtet
werden. Um eine möglichst exakte Aussage treffen zu kön-
nen, wird auf Expertise des KITs [52] sowie auf interne
Daten der MiRO in Bezug auf Rohstoffpreise und Neben-
produkterlöse zurückgegriffen.

Tab. 5 können die Ergebnisse der Wirtschaftlichkeitsana-
lyse für die Integration der BtL-Route in eine Raffinerie
unter Nutzung eines Flugstromvergasers für die Produk-
tionspfade FT, MtG und DtG entnommen werden.

Der erhaltene Produktionspreis für die MtG-Route
stimmt sehr gut mit dem aus der Studie von Hannula [37]
überein, in der 0,80 € L–1 für die entsprechende BtL-Route
berichtet wurden. Für den Vergleich der DtG-Route findet
sich in der Studie von Dahmen et al. [38] ein Produktions-
preis von 1,18 € L–1, der deutlich über dem hier berechneten
liegt. Gleichzeit wird aber von Dahmen et al. auch ange-
merkt, dass der Preis in der Literatur zwischen 0,80 und
1,90 € L–1 schwankt.

Als Vergleich wird ebenso die PtL-Route betrachtet, die
Ergebnisse hierzu sind in Tab.6 aufgeführt. Auffällig sind
die deutlich gesteigerten Produktionskosten der PtL- ver-
glichen mit der BtL-Route. Begründen lässt sich dies
anhand des Hauptkostentreibers, den Strombezugskosten.
Der gleichen Argumentation folgend fallen die selbigen für
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Tabelle 5. Produktionskosten für synthetische Kraftstoffe für die Integration des FT-, MtG- und DtG-Prozesses in eine
Raffinerie unter Bereitstellung des Reaktionsgases nach der BtL-Route.

Prozessroute Fischer-Tropsch Methanol-to-Gasoline DME-to-Gasoline

Investitionskosten [€ L–1] 0,2 0,23 0,22

Betriebskosten [€ L–1] 0,50 0,52 0,63

BtL-Produktionspreis [€ L–1] 0,70 0,75 0,85
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die MENA-Regionen teilweise um mehr als 50 % geringer
aus. Synthetische Kraftstoffe werden zum aktuellen Zeit-
punkt weniger als Stand-alone-, sondern viel mehr als
Drop-in-Kraftstoffe gehandelt. Das bedeutet, dass diese
nicht nur kostengünstig produzierbar sein müssen, sondern
in diesem Zusammenhang auch mit anderen nachhaltig
synthetisierbaren Kraftstoffzusätzen konkurrieren müssen.
Der wichtigste Vertreter ist Ethanol, der nach der bestehen-
den Ottokraftstoffnorm DIN EN 228 [59] mit 5–10 Vol.-%
beigemischt wird. Tab. 7 zeigt dementsprechend einen Ver-
gleich basierend auf den energiebasierten Produktionskos-
ten. Der Vergleich basierend auf dem Energiegehalt des
Kraftstoffs, anstelle des volumenbezogenen, wird gewählt,
da dieser die Grundlage für das Blending bei der MiRO dar-
stellt.

In Bezug auf die PtL-Route lässt sich gegenüber der BtL-
Route die gleiche Schlussfolgerung treffen. Power-to-Liquid
wird erst dann eine ernsthafte Option, wenn die Strom-
bezugskosten entsprechend gering ausfallen. Die BtL-Route
hingegen liegt bezüglich der Herstellungskosten im gleichen
Bereich wie Bio-Ethanol und kann aus diesem Grund als
ernsthafte Drop-in-Alternative gehandelt werden. Aufgrund
natürlicher Beschränkungen hinsichtlich der beziehbaren
Mengen an Biomasse ist es allerdings unerlässlich, entspre-
chende Strategien für kostengünstige PtL-Konzepte zu ent-
wickeln. Die durchgeführten Berechnungen zeigen auf, dass
die Strombezugskosten ein wichtiger Faktor sind. Eine Ver-
lagerung der Syncrude-Herstellung in Regionen mit ausrei-
chend vielen Sonnenstunden könnte eine vielversprechende
Option darstellen.
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Formelzeichen

P [MW] Energiefluss
Hi [kJ t–1] Heizwert
DRH [kJ mol–1] Reaktionsenthalpie
_m [t h–1] Massenstrom

p [bar] Druck
T [�C] Temperatur
w [%] Massenanteil

Griechische Symbole

a [–] Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
hK [–] Kraftstoffwirkungsgrad
hP [–] Produktwirkungsgrad (Kraftstoffe

mit weiteren Wertprodukten)
htot [–] Gesamtwirkungsgrad (zusätzlich

Dampf, Elektrizität, Raffineriegas
und Fernwärme)

Indizes

i Komponente
k Kraftstoff
p Produkt
tot Gesamt

Abkürzungen

ASF Anderson-Schulz-Flory
ASU Luftzerlegungsanlage (Air Separation Unit)
BtL Biomass-to-Liquid
CAPEX Ivestitionskosten (Capital Expenditures)
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Tabelle 6. Produktionskosten für synthetische Kraftstoffe für die Integration des FT-, MtG- und DtG-Prozesses in eine Raffinerie unter
Einsatz der PtL-Route für einen Strombezug aus Deutschland oder den MENA-Regionen.

Prozessroute Fischer-Tropsch Methanol-to-Gasoline DME-to-Gasoline

PtL-Produktionskosten [€ L–1] 1,33 1,48 1,71

PtL-Produktionskosten (MENA-Regionen) [€ L–1] 0,71 0,63 0,80

Tabelle 7. Vergleich der energiebasierten Produktionskosten
für das stabilisierte MtG- und DtG-Benzin, jeweils nach der BtL-
und PtL-Route.

Blending-Komponente Produktionskosten [€ MJ–1]

Bio-Ethanol 0,023

Stabilisiertes MtG(BtL)-Benzin 0,021

Stabilisiertes DtG(BtL)-Benzin 0,023

Stabilisiertes MtG(PtL)-Benzin 0,041

Stabilisiertes DtG(PtL)-Benzin 0,047
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DME Dimethylether
DtG DME-to-Gasoline
FCC Fluid Catalytic Cracker
FT Fischer-Tropsch
HC Hydrocracking
KW Kohlenwasserstoff
MENA Middle East & North Africa
MtG Methanol-to-Gasoline
OPEX Betriebskosten (Operational Expenditures)
PEM Proton Exchange Membrane
PSA Druckwechseladsorption (Pressure Swing

Adsorption)
PtL Power-to-Liquid
rWGS Reverse water-gas shift
WGS Water-gas shift
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bezahlbare Energieversorgung, Bundesministerium für Wirtschaft
und Technologie, Berlin 2010.

[6] R.-U. Dietrich, F. G. Albrecht, T. Pregger, Chem. Ing. Tech. 2018,
90 (1–2), 179–192. DOI: https://doi.org/10.1002/cite.201700090

[7] Mitteilung der Kommission: Leitlinien für staatliche Klima-,
Umweltschutz- und Energiebeihilfen 2022, Europäische Kommis-
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