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1. Executive Summary / Zusammenfassung 

Motivation 

Im Projekt »E-Fuels fürs LÄND« wurden drei Szenarien (Kurzfrist-, Innovations- und Langfrist
szenario) zur Herstellung nachhaltiger Kraftstoffe (u.a. Sustainable Aviation Fuel, SAF) durch 
Einsatz von Dimethylether (DME) unter Berücksichtigung einer maximalen Wertschöpfung in 
Baden-Württemberg, belastbarer Geschäftsmodelle sowie eines schnellen Markthochlaufs 
detailliert untersucht und mit einem Referenzszenario auf Basis von Methanol verglichen. DME 
bietet zahlreiche Vorteile gegenüber anderen Energieträgern und Plattformmolekülen bzgl. 
Energiedichte und Handhabung. DME ist ein ungiftiges und umweltfreundliches Gas, das auf
grund seiner ähnlichen physikalisch-chemischen Eigenschaften bis zu 20% Liquified Petro
leum Gas (LPG) zugemischt werden kann, was den Markteintritt durch die Nutzung der vor
handenen Infrastruktur enorm erleichtert bzw. beschleunigt. Der globale LPG-Markt umfasst 
ca. 200 Millionen Tonnen pro Jahr. Der globale Markt zur Herstellung von SAF wird für das 
Jahr 2050 auf eine ähnliche Größenordnung geschätzt. Dies zeigt das enorme Potenzial von 
DME bzgl. wirtschaftlicher Perspektiven und der Reduktion von CO2-Emissionen. Gleichzeitig 
bietet DME aufgrund seiner hervorragenden Speicher- und Lagerbarkeit und der Kompatibilität 
mit der vorhandenen Infrastruktur den intrinsischen Vorteil von E-Fuels, geopolitische Risiken 
zu reduzieren.  Das Projekt hat einen großen Beitrag geleistet, um Forschungslücken zur Her
stellung und Anwendung von DME zu reduzieren. Auf dieser Basis können die nächsten 
Schritte in Richtung Skalierung der entwickelten Technologien unternommen werden.  

Methodik 

Die Szenarien, die in enger Abstimmung mit dem Ministerium für Verkehr entwickelt wurden, 
betrachten die Zeitspanne von 2030 bis 2040. Je nach Szenario wurden die Länder Finnland 
(alle Szenarien), Spanien (Innovations-, Referenz- und Langfristszenario) sowie ergänzend 
Brasilien (Innovations- und Referenzszenario) ausgewählt, um möglichst viele Klimazonen und 
Rahmenbedingungen abzudecken. Dabei wurden vier Technologien »Made in Baden-Würt
temberg«: CO2 Direct Air Capture (DAC), Wasserstoff- bzw. Synthesegasherstellung (bioliq®-
Prozess), Herstellung DME (INDIGO-Prozess) sowie die Herstellung von SAF, LPG bzw. Ben
zin- und Dieselfraktionen technologisch weiterentwickelt (DAC & Kraftstoffherstellung aus 
DME) und die gesamte Wertschöpfungskette techno-ökonomisch bewertet.  
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Skalierung und automatisierte Fertigung reduziert Kosten von DAC-Reaktoren  

Fraunhofer ISE und Purem untersuchten einen DAC-Prozess, der auf festen Sorptionsmitteln 
basiert. Ein neuer, hochskalierter DAC-Teststand zeigte den zyklischen Betrieb mit industriell 
relevanten Luftströmen, identifizierte Limitierungen und machte Energieeffizienzpotenziale 
sichtbar. Wassersensible Sorptionsmittel wie Zeolithe sollten vermieden oder mit Vortrock
nungssystemen kombiniert werden, um Betriebskosten zu senken. Stattdessen wird ein amin-
basiertes Harz empfohlen, das bei realitätsnahen Luftfeuchtigkeitsbedingungen die gerings
ten Wärmebedarfe aufweist, welche für die untersuchten Standorte spezifiziert wurden. Das 
entwickelte DAC-Skalierungskonzept ermöglicht die kostengünstige Herstellung von Modu
len in automatisierten Fertigungsumgebungen der Automobilindustrie. In ersten Optimie
rungsloops wurden die Strömungsbedingungen des DAC-Moduls verbessert. Für Investitions
entscheidungen sind weitere experimentelle Studien erforderlich. Die Auswahl geeigneter Ad
sorptionsmaterialien bleibt von zentraler Bedeutung. Purem sieht DAC als essenziellen Bau
stein der Defossilisierung und der Innovationsbereich wird die Entwicklung fortführen und den 
Standort Esslingen sichern. 

Innovative DME-Synthese (INDIGO) des Fraunhofer ISE ist kostengünstigere Lösung 

Es wurde ein Prozesssimulationsmodell des Fraunhofer ISE INDIGO-DME-Syntheseverfah
rens, sowie eines konventionellen Verfahrens in der industriell etablierten Modellierungssoft
ware Aspen Plus erstellt. Zudem wurde für die Methanolsynthese ein Modell in Matlab ge
nutzt. Für die Methanolsynthese und beide DME-Verfahren wurden die techno-ökonomischen 
Kennzahlen berechnet und dem Konsortium zur Verfügung gestellt. Hierbei zeigten sich ge
genüber dem konventionellen Verfahren zwar höhere CAPEX des INDIGO-Verfahrens jedoch 
stark verringerte Betriebskosten, sodass die Gesamtkosten des INDIGO-Verfahrens in jedem 
Fall günstiger sind. Für die MiRO ergibt sich dadurch die Möglichkeit, diesen Prozess in ihre 
Planungen einzubeziehen und als erster Lizenznehmer dieses Verfahren in ihrer Raffinerie zu 
realisieren und von den kostengünstigeren Herstellkosten dieses Prozesses »Made in Baden-
Württemberg« zu profitieren.  

Olefin- und Kraftstoffsynthese aus DME belegen Normkonformität und Effizienzgewinne  

Die Arbeiten des KIT zur Olefin- und Kraftstoffsynthese untersuchten erstmalig die Einzelpro
zesse im Labor und simulierten den kombinierten Prozess in einer technisch relevanten Größe 
und für einen kontinuierlichen Betrieb. Gegenüber dem Stand der Technik mit Methanol als 
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Ausprodukt zeigen die Modelle deutliche Verbesserungen: Die Energieeffizienz steigt vom 
Kurzfrist- über das Referenz- bis zum Innovationsszenario von ca. 65 auf ca. 70 bzw. ca. 90 
Prozent und die CO2-Intensität sinkt entsprechend, wobei die größten Emissionsminderungen 
im Innovationsszenario zu erwarten sind. Durch destillative und hydrierende Aufarbeitung aus
gewählter Oligomerisierungsprodukte wurden fünf Kraftstoffproben (Benzin, Kerosin und Die
sel) erzeugt. Das Hauptprodukt Kerosin zeigte Normkonformität. Die Kopplung des DME-to-
Olefins (DtO)- und des Oligomerisierungsprozesses zeigt vielversprechendes Potenzial zur 
Synthese von DME-basierten Kraftstoffen und hohes Umsetzungspotenzial bei der MiRO. 

Techno-ökonomische Analysen belegen eine kostengünstige Herstellung von DME  

In techno-ökonomischen Analysen wurden die Kraftstoffgestehungskosten für vier Szenarien 
ermittelt. Die Szenarien wurden so konzipiert, um einen Transformationspfad für synthetisch 
hergestelltes DME aufzuzeigen. Im Kurzfrist-Szenario (2030) wurde nachgewiesen, dass DME 
auf Basis von Biomasse zu Gestehungskosten von 1,5 €/lBenzinäq bei Biomasse-Kosten von 
70 Euro/t hergestellt werden kann. Da Biomasse nur begrenzt zur Verfügung steht, wurde 
diese in weiteren Szenarien durch erneuerbaren Strom und DAC ersetzt. Für 2035 wurden zwei 
Szenarien verglichen: das Innovations-Szenario (DME-Pfad unter Einsatz der »Made in Baden-
Württemberg«-Technologien) und das Referenz-Szenario (Methanol-Pfad). In beiden Szena
rien wird jeweils Methanol bzw. DME aus drei Exportregionen importiert: Finnland, Spanien und 
Brasilien. Im Referenz-Szenario (Abbildung 1, links) liegen die Kraftstoffgestehungskosten 
zwischen 3,0 €/lBenzinäq. (Spanien) und 3,3 €/lBenzinäq. (Brasilien). Im Innovations-Szenario (Abbil
dung 1, rechts) liegen die Kraftstoffgestehungskosten zwischen 2,7 €/lBenzinäq..(Finnland) und 
2,8 €/lBenzinäq. (Brasilien). Die Kraftstoffgestehungskosten sind im Innovations-Szenario immer 
niedriger als im Referenz-Szenario aus drei Gründen: (i) Die Kraftstoffherstellung aus DME hat 
eine höhere Effizienz als aus Methanol, d.h. es kann pro kWh DME mehr Kraftstoff produziert 
werden als pro kWh Methanol. (ii) Die Kraftstoffherstellung aus DME hat im Vergleich zur Kraft
stoffherstellung aus Methanol niedrigere Investitions- und Betriebskosten. (iii) Die höhere Ef
fizienz der INDIGO DME-Synthesetechnologie des Fraunhofer ISE im Vergleich zum Stand der 
Technik ermöglicht eine sehr kostengünstige Herstellung von DME. 
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Abbildung 1: Vergleich der Gestehungskosten für Benzin im Referenz-Szenario (links) und Innovations-Szenario (rechts). In bei
den Szenarien werden jeweils drei Exportregionen betrachtet: Finnland, Spanien und Brasilien. Die Prozessschritte, die in Baden-
Württemberg stattfinden, sind durch eine Schraffur gekennzeichnet. 

Damit ergibt sich für die MiRO die Chance, die Transformation zu nachhaltigen Kraftstoffen 
kostengünstiger als bisher angenommen umzusetzen. Aus Sicht der MiRO skizziert das Projekt 
ein Konzept zur Integration strombasierter Kraftstoffe in die bestehende Raffineriewertschöp
fung und arbeitet dabei die Vorteile von DME als Ausgangsprodukt gegenüber Methanol präg
nant heraus. Aus heutiger Sicht stellt die Erreichung der Wirtschaftlichkeit einer solchen first-
of-its-kind-Anlage – einschließlich der dafür erforderlichen regulatorischen Rahmenbedingun
gen – die größte Hürde dar. Ein tragfähiges Geschäftsmodell ist angesichts der langen Zeit
räume für Planung, Genehmigung, Bau und Inbetriebnahme eine anspruchsvolle Herausforde
rung. Im Langzeitszenario für das Jahr 2040 sind Pipelines sowohl für Wasserstoff (H2) als 
auch für CO2 realisiert. Dadurch können die Gestehungskosten weiter reduziert und gleichzei
tig die Wertschöpfung in Baden-Württemberg erhöht werden. 

E-Fuels-Produktion auf Basis von DME bietet Chancen für qualifizierte Beschäftigung 

Die Studienergebnisse zeigen, dass der Markthochlauf von E-Fuels erhebliche Chancen für zu
sätzliche qualifizierte Beschäftigung in der industriellen Wertschöpfungskette bietet  
(> 30.000 direkte Beschäftigte und ca. 110.000 indirekte Beschäftigte). Die starke industrielle 
Basis Baden-Württembergs im Maschinen- und Anlagenbau schafft dabei ideale Vorausset
zungen, um von dieser Entwicklung überdurchschnittlich zu profitieren.  
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Handlungsempfehlungen  

Auf Basis der Projektergebnisse zielen die folgenden Handlungsempfehlungen darauf ab, 
DME künftig stärker in den Fokus zu nehmen und die erarbeiteten Potenziale rasch zu konkre
tisieren bzw. schnell in industriell relevante Anlagen umzusetzen: 

a) Biomasse ist ein wichtiger Lösungsansatz, doch die Potenziale sind begrenzt. Um Versor
gungssicherheit zu erhöhen, Kosten zu reduzieren und regionale Wertschöpfung zu stärken, 
sollen zudem Abfallströme als Kohlenstoff-Quelle stärker miteinbezogen werden. Diese Diver
sifizierung reduziert Abhängigkeiten von einzelnen Ressourcen und eröffnet neue Lieferketten.  

b) Vorhandene Infrastruktur sinnvoll nutzen: Der Weg zu einer Großskala profitiert deutlich 
davon, bestehende Anlagen und Netzwerke zu verwenden, statt neue Kapazitäten von Grund 
auf neu aufzubauen. Beispiele sind weltweit verfügbare LPG-Infrastrukturen, Transport- und 
Verteilnetze sowie das dort vorhandene Know-how im Maschinen- und Anlagenbau. Die In
tegration in Baden-Württemberg (z. B. MiRO-Anbindung, Zulieferstrukturen, Abwärmenutzung) 
reduziert CAPEX, verkürzt Time-to-Market, mindert regulatorische und operative Risiken und 
ermöglicht eine schnellere Demonstration und Skalierung der PtX-Kapazitäten.  

c) Mittel- und langfristig ist DAC als CO2-Quelle essenziell notwendig. Hier sind weitere Ent
wicklungen nötig, um Kostenanteile zu senken (z. B. Materialstabilität der Amine, bessere Wär
meintegration).  

d) Die im Rahmen des Projektes erkannten Potenziale von DME zur Herstellung von hochok
tanigen Blendkomponenten mit geringem Rußpotenzial sollten genauer untersucht werden, 
insbesondere für zukünftige Blending-Strategien zur Einhaltung der Normkonformität bzw. zur 
Reduktion von Rußemissionen von synthetischen Kraftstoffen.  

e) CO2-Pipelinenetz voranbringen: Eine CO2-Pipeline bietet das Potenzial, mehr Prozess
schritte der E-Fuel-Herstellung in Baden-Württemberg durchzuführen und damit hier mehr 
Wertschöpfung zu erhalten. Daher sollte die Planung und Errichtung eines CO2-Pipelinenetzes 
mit hoher Priorität verfolgt werden. 

f) Anreize setzen: Zugleich wird deutlich, dass diese Potenziale nur gehoben werden können, 
wenn proaktives unternehmerisches Handeln und Industrie- sowie Technologiepolitik den 
Aufbau und Erhalt von Technologieführerschaft aktiv unterstützen, beispielsweise durch In
vestitionen, Innovationsförderung, lokale Anreize zur Abnahme der E-Fuels und Standortstär
kung. 
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2. Wissenschaftlich-technische Ergebnisse des Vorhabens  

In Abbildung 2 wird die Projektstruktur mit den Aufgaben aller Partner und assoziierten Part
nern dargestellt. In den folgenden beiden Kapiteln werden die Arbeiten der verantwortlichen 
Partner beschrieben. 

 

Abbildung 2: Struktur des Projekts 

2.1. Arbeitspaket 1 Technologische Untersuchungen 

Dry/DAC-Technologie 

Für die experimentellen Arbeiten zur Dry/DAC-Technologie stehen am Fraunhofer ISE zwei 
Teststände bereit. Am MixSorb-Teststand werden geringe Mengen Sorptionsmaterial (< 100 g) 
mit kontrolliert befeuchteten Luftmassenströmen und einem Temperaturbereich von 15 bis 
90 °C untersucht mit dem Ziel, deren CO2-Adsorptionskapazität zu charakterisieren. Für die 
Desorption können die Materialien bis 400 °C aufgeheizt werden. Die adsorbierte und desor
bierte CO2-Menge wird mittels Massenspektrometrie- und FTIR-Analysen ermittelt und vergli
chen, um die Vollständigkeit der Sorptionsvorgänge zu prüfen. Der DACTrap-Teststand wurde 
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im Rahmen dieses Projekts erstmals in Betrieb genommen. Auch dieser ermöglicht die kon
trollierte Befeuchtung von Luftströmen zur CO2-Adsorption und -Desorption. Die Luftmengen 
sind ca. 100-mal größer als am MixSorb-Teststand. Zudem verfügt der Teststand über Netzteile 
zum Betrieb von Purem-Heizsystemen zur Wärmebereitstellung für die Desorption. Durch die 
hohen Luftströme und die Möglichkeit, größere Mengen Sorptionsmaterial in wenigen Minuten 
aufzuheizen, liefert der Teststand realistische Daten zur Dauer von Temperatur-Swing-Ad
sorptions-Desorptions-Zyklen sowie zum Energieverbrauch. Zunächst wurden Referenzmes
sungen zur Dosierung von CO2 und zur Befeuchtung durchgeführt. Anschließend wurde der 
von Purem bereitgestellte Prototyp in beiden Testständen eingebaut und getestet. 

 
Abbildung 3: Die DAC-Teststände am Fraunhofer ISE: mixSorb (links) und DACTrap (rechts). Der DACTrap Teststand wurde 
innerhalb dieses Projekts in Betrieb genommen. 

Im DACTrap-Teststand wurde der Luftstrom schrittweise erhöht, um zu ermitteln, bis zu wel
cher Strömungsgeschwindigkeit der 13X-Zeolith in der Lage ist, seine vollständige Adsorpti
onskapazität zu erreichen. Aus den in Abbildung 4 dargestellten Messungen geht hervor, dass 
sich beim 13X-Zeolith in der Partikelgröße 1–2 mm zwischen einem Luftvolumenstrom von 800 
bis 1.200 Normlitern pro Minute die CO2-Sorptionskapazität verringert. Diese Daten sind we
sentlich für die material-spezifische Auslegung von DAC-Reaktoren. 
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Abbildung 4: CO2 Adsorptionskapazität bei unterschiedlichen Luftvolumenströmen mit 13X Zeolith. 

Im Anschluss wurden Messungen bei erhöhter Luftfeuchtigkeit (LF) durchgeführt in denen das 
CO2-Sorptionsmodul um das Trocknungsmodul ergänzt wurde. Durch Variation der Luftfeuch
tigkeit und -temperatur war eine standortindividuelle Einschätzung der Energieverbräuche 
möglich. Jedoch musste festgestellt werden, dass die Wasserdesorption im Vergleich zur CO2-
Desorption wesentlich energieintensiver ist (Vergl. Abbildung bei 60% LF).  

 

Abbildung 5: CO2 Adsorptionskapazität mit 13X Zeolith und Silicagel-13X Zeolith-Kombination bei trockenen und feuchten Be
dingungen. 
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Aufbauend darauf wurde beschlossen, weitere Sorptionsmaterialien zu testen, die unter feuch
ten Bedingungen höhere Adsorptionskapazitäten aufweisen. Aus der Literatur sind Metal-Or
ganic Frameworks (MOFs) und amin-basierte Sorptionsmittel bekannt. Die Sorptionsmittel 
wurden beschafft und im MixSorb-Teststand bei 60 % LF und 25 °C getestet. Die Temperaturen, 
die für die vollständige Desorption von CO2 erforderlich waren, sowie die CO2 Adsorptionska
pazitäten konnten über die Messungen bestimmt werden. 

 
Abbildung 6: Vergleich der CO2 Sorptionskapazitäten von drei unterschiedlichen Sorptionsmitteln und ähnlichen Partikeldurch
messern bei trockenen und feuchten Bedingungen bei individuellen Desorptionstemperaturen (Zeolith: trocken 140°C, feucht 
300°C, MOFs: trocken 100°C, feucht 120°C, Lewatit: Trocken und Feucht 100°C) 

Als Ergebnis kann festgehalten werden, dass die vollständige Trocknung der Luft mit Silicagel 
zu energieintensiv für DAC-Verfahren ist. Energieeffizientere Vortrocknungsverfahren sollten 
eingesetzt werden, falls Zeolithe wie 13X genutzt werden. Bezüglich des eingesetzten MOFs 
muss festgehalten werden, dass die CO2-Kapazität geringer, aber dennoch wesentlich sinkt. 
Beim Lewatit wurde entsprechend der Literatur ein Anstieg der CO2 Sorptionskapazität durch 
Wasser festgestellt. Weiterhin ist bekannt, dass die Amine in Langzeitversuchen eine sinkende 
Adsorptionskapazität aufweisen können. 

Auf Basis der Durchschnitttemperaturen und -luftfeuchtigkeiten der Exportstandorte wurden 
für Lewatit Verbrauchswerte für den Strombedarf berechnet. Für die Auswahl der Standorte 
wurde eine vielfältige Palette von Bedingungen berücksichtigt. Der Auswahlprozess wird in 
AP2 beschrieben. Zusätzlich wurde festgestellt, dass die Adsorptionsgeschwindigkeit ab
nimmt, sobald die Beladung an CO2 ansteigt, Aus diesem Grund wurde die optimale Adsorpti
onszeit bestimmt. Entsprechend konnte der standortindividuelle Energiebedarf für die Sorpti
onsmittelbeheizung auf 100 °C bestimmt werden. 
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Zusätzliche Energiebedarfe entfallen auf die Lüfter zur Bewegung der Luft durch die Sorpti
onsmitteleinheit und die Kompression des CO2 für die spätere Verwendung. 

Tabelle 1: Bedingungen für die betrachteten Standorte und Auswirkungen auf die CO2-Adsorptionskapazität von Lewatit 

Standort 
Ø 

Temp.  
(°C) 

Ø LF 
(%) 

CO2-Ka
pazität 

(mmol/g) 

Zeit bis vollst. 
Adsorption 

(min) 

Verbrauchs-op
timierte Ad

sorptionszeit 
(min) 

Energiebedarf 
Heizung 

(kWh pro kg 
CO2) 

Oulu, 
Finnland 3,1 84 2,70 160 31 2,80 

Andalusien, 
Spanien 18,6 65 1,85 110 22 4,00 

Rio Grande 
do Norte, 
Brasilien 

26,2 76 1,65 98 19 4,30 

 

DAC-Technologieskalierung  

Über eigenfinanzierte Mittel brachten die Projektpartner Fraunhofer ISE und Purem ein zwei-
stufiges Reaktorkonzept in das Projekt ein. Ein Teil des Reaktors ist dafür vorgesehen, den 
Luftstrom mit Hilfe von Silicagel zu trocken, während der andere Teil der CO2-Abscheidung 
dient. Die Vermessung und experimentellen Arbeiten fanden am Fraunhofer-ISE-Institut statt 
und sind zu Beginn des Kapitels 0 beschrieben. 
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Abbildung 7: Aufbau des DRY/DAC-Reaktors von Purem 

Das in Abbildung 7 dargestellte Labormuster diente als Basis für die von Purem durchgeführte 
Technologieskalierung. Technische Parameter wie Schüttungshöhe und Abstand der Heizbän
der wurden übernommen, um die Funktionsweise in den größeren Maßstab zu überführen. Dies 
erfolgt unter der Annahme, dass Druckverlust und Aufheizverhalten, bezogen auf die abge
schiedene Menge CO2, sich nicht verändern. Die äußeren Abmaße des Systems sind angelehnt 
an Abmaße von Abgassystemen für LKW (Ø 600 mm), um bei den Investitionen in die Ferti
gungsanlagen auf bestehende Kapazitäten rückgreifen zu können. Aufgrund der Notwendig
keit den Reaktor vor und während der Desorption in einen Unterdruck zu versetzen, um die 
Reinheit des CO2 zu erhöhen und die Desorption zu begünstigen, wurde die für Druckbehälter 
übliche zylindrische Bauweise gewählt. Die Grundstruktur der Adsorptionsmittelträger wurde 
hingegen rechteckig gewählt, um den Innenraum des Reaktors bestmöglich zu befüllen. In 
Summe konnten 5 Schüttungen in paralleler Anordnung übereinandergestapelt werden. Das 
Design wurden im Zuge der Entwicklung über Workshops erarbeitet und in einem 3D CAD-
Modell dargestellt. Die Optimierung des Entwurfs erfolgte mit Hilfe einer Strömungsberech
nung (CFD), um eine homogene Anströmung der einzelnen Ebenen sicherzustellen.  
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Abbildung 8: Ergebnisse CFD-Berechnung und Optimierung FracDAC-Scale-up. Querschnitte des Sorbentträgers (links), Längs
schnitt durch optimierten Reaktor (rechts). Der Farbcode stellt Strömungsgeschwindigkeiten dar. 

Die Erkenntnisse aus den Ergebnissen wurden in die finale Geometrie des FracDAC Scale-up-
Konzepts eingearbeitet. Parallel zur Designerstellung des Scale-up-Modells wurde eine ferti
gungstechnische Beurteilung und eine Flächen- und Investmentplanung durchgeführt, um die 
Module in der erforderlichen Anzahl für die DAC-Anlagenbetreiber zur Verfügung zu stellen. 
Ebenso wurden die Kosten für externe Zukaufteile sowie die interne Wertschöpfung erhoben. 
Die Ergebnisse sind inhaltlich in die durchgeführte techno-ökonomische Analyse eingeflossen. 

DME-Synthese (INDIGO) 

Im Projekt wurden detaillierte Prozesssimulationen zur DME-Synthese aus verschiedenen Syn
thesegasen durchgeführt. Dies umfasste auch die vollständige Auslegung und Simulation der 
Methanolsynthese. 

Die Methanolsynthese wurde sowohl für biogenes Synthesegas aus der Biomassevergasung 
als auch für Synthesegas aus CO2 und grünem Wasserstoff untersucht. Für beide Fälle erfolgte 
die Auslegung der Anlagengröße szenariobasiert. Die Simulationen wurden mit einer am 
Fraunhofer ISE entwickelten Plattform in MATLAB-Simulink durchgeführt, welche alle Haupt
apparate einer industriellen Methanolanlage präzise abbildet. Abbildung 9 zeigt das Fließbild 
des modellierten Anlagenlayouts.  
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Abbildung 9: Fließbild der modellierten Methanolsyntheseanlage 

Die Reaktion wird hierbei durch ein am Fraunhofer ISE entwickeltes, mit einem industriellen 
Katalysator experimentell validiertes Kinetikmodell beschrieben. Die Stofftrennung in Konden
sator und Flash erfolgt mittels eines experimentell validierten Thermodynamikmodells. Kom
pressoren und Wärmeüberträger werden auf Basis von Massen- und Energiebilanzen model
liert. 





Bei biogenem Synthesegas ist der Inertgasanteil (insbesondere Stickstoff sowie Methan) maß
geblich, sodass ein Purge-Strom erforderlich ist. Beim Design dieses Purge-Stroms ergibt sich 
ein Kompromiss zwischen Wasserstoffeffizienz bzw. Methanolausbeute und Anlagengröße: 
Hohe Effizienzen bei geringem Purge-Strom führen zu einer Anreicherung der Inertgase in der 
Methanolanlage und sind daher nur mit hohen Recycle-Raten erreichbar, was wiederum die 
Dimensionierung und damit die CAPEX erhöht. Abbildung 10 zeigt diesen Kompromiss für das 
modellierte Kurzfristszenario auf.  
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Abbildung 10: Wasserstoffeffizienz (LHE) und Kohlenstoffeffizienz (LCE) und Purge-Anteil der Methanolsyntheseanlage in Ab
hängigkeit des gewählten Recycle Ratios. 

Im Rahmen des Projekts wurde auf Basis dieses Ergebnisses eine Recycle-Rate von 5 gewählt. 
An diesem Betriebspunkt wird eine interne Wasserstoffeffizienz von 93 % erreicht bei gleich
zeitig industriell gängiger Recycle-Rate. Für CO2-basiertes Synthesegas ist die Situation ein
facher, da keine Inertgase vorliegen. 

Neben der technischen Simulation wurde eine Kostenschätzung vorgenommen. Die Apparate
kosten wurden anhand in der Literatur dokumentierter Kostentabellen ermittelt, die in Regres
sionskurven überführt wurden, sodass für die simulierten Apparategrößen spezifische Appa
ratekosten berechnet werden können. Peripheriekosten sowie die im Anlagenbau üblichen Zu
schläge zur Errichtung einer Produktionsanlage wurden über industrieübliche Zuschlagsfak
toren berücksichtigt. 

Für die DME-Synthese wurden zwei Verfahren modelliert: (1) das konventionelle DME-Verfah
ren auf Basis destillierten Methanols mit einem Reaktor und zwei Destillationskolonnen sowie 
(2) das am Fraunhofer ISE entwickelte INDIGO-Verfahren auf Basis nicht aufgereinigten Roh
methanols mit nur einer Reaktivdestillationskolonne mit Seitenreaktor (siehe Abbildung 11).  
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Abbildung 11: Fließbild des konventionellen DME-Prozesses, sowie des am Fraunhofer ISE entwickelten INDIGO Verfahrens. 

Die Prozesssimulationen erfolgten in der Modellierungssoftware Aspen Plus. Das Kinetikmo
dell mit einem industriellen Ionenaustauscherharz als Katalysator wurde am ISE entwickelt 
und experimentell validiert. Die Stofftrennung in der Destillation wurde mit einem experimen
tell validierten Thermodynamikmodell abgebildet. Die Skalierung der Anlagenkapazität er
folgte über die Prozesssimulation, wobei die Kostenberechnung auf derselben Methodik wie 
bei der Methanolsynthese basiert. 

Olefin- und Kraftstoffsynthese aus DME  

Die Oligomerisierung wird eingesetzt, um aus den Olefinen Kraftstoff-Fraktionen, wie Benzin, 
Kerosin und Dieselkraftstoff zu erzeugen. Sie ist mit leichten Olefinen wie Ethen, Propen, Buten 
und Mischungen derselben gut untersucht. Im Rahmen dieser Arbeit wird ein neuer, am KIT 
entwickelter Prozess der auf DME als Ausgangsstoff beruht, experimentell untersucht. Dieser 
erzeugt Olefine mit einer Kettenlänge von zwei bis elf Kohlenstoffatomen (DME-to-Olefins-
Prozess, DtO) [1–3]. Im Projekt ist die Verknüpfung der beiden Prozesse (DtO-Prozess und 
Oligomerisierung) angestrebt. Um diese Verknüpfung abzubilden, wurde eine bestehende La
boranlage zur Oligomerisierung um eine Dosierstrecke für höhere flüssige Olefine (C5-C11) er
weitert. In umfangreichen Experimenten wurde der Einsatz niederer und höherer Olefine im 
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Oligomerisierungsprozess untersucht und validiert. Anschließend wurden im Rahmen des 
Down Stream Processing die erhaltenen Produkte durch Hydrierung umgesetzt und das 
Hydrierprodukt in Benzin-, Kerosin- und Diesel-Fraktionen getrennt. Die erhaltenen Fraktionen 
wurden hinsichtlich ihrer Anwendung als Kraftstoffe charakterisiert. Am IKFT-verfügbare Ana
lysenmethoden für die Kraftstoffanalytik wurden durch Analysen externer Partner ergänzt. 

Beschreibung der Oligomerisierungsanlage 

Die Oligomerisierungsversuche wurden in einem kontinuierlich betriebenen Festbettreaktor
system durchgeführt. Die Anlage lässt sich in drei Abschnitte unterteilen: Feedsystem, Reaktor 
sowie Produktseparation und -analytik (siehe Abbildung 12). Das Feedsystem beinhaltet För
dereinrichtungen für die eingesetzten Edukte. Argon und Ethen werden mit konventionellen 
Massendurchflussreglern (Bronkhorst) zugeführt. Um eine Kondensation des Ethens zu ver
meiden, werden Leitungen und Ventile beheizt. Die verflüssigten Gase, Propen und 1-Buten 
werden kontinuierlich gekühlt, damit sie als Flüssiggas mit HPLC-Pumpen (Wagner) auf Reak
tionsdruck komprimiert werden können. 

 

Abbildung 12: Schematischer Aufbau der Oligomerisierungsanlage 
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Zu Beginn des Projekts wurde das Feedsystem um eine Flüssigdosierung bestehend aus Cori
olis-Massendurchflussmesser und Pumpe erweitert, damit auch unter atmosphärischen Be
dingungen flüssig vorliegende Olefine (z.B. 1-Hexen) gefördert werden können.  

Das Reaktionssystem besteht aus Reaktor und Druckhalteventil. Der Reaktor ist 1.000 mm lang 
und hat einen Innendurchmesser von 16 mm (Material: Edelstahl 316Ti). Der Reaktor wird von 
außen gleichmäßig durch beheizte Aluminiumbacken beheizt. In vorausgegangenen Arbeiten 
wurde der Druck im System mithilfe eines beheizten Vordruckreglers (Tescom) geregelt. Da 
dieser nur für gasförmige Medien geeignet war, war es im Rahmen des vorliegenden Projektes 
nötig, einen modifizierten Vordruckregler zu beschaffen und einzubauen, welcher sowohl für 
gasförmige wie auch für flüssige Medien geeignet ist. Dies war notwendig, da langkettige Pro
dukte wie Jet fuel und Diesel unter Reaktionsbedingungen flüssig vorliegen. Deshalb wurde 
ein membran-basiertes System (Equilibar) angeschafft und eingebaut. 

Die Produktseparation und -analytik beinhaltet eine Kondensationsstrecke, in der die Produkte 
auf 5 °C gekühlt und anschließend in einem Glasbehälter aufgefangen werden. Die gasförmi
gen Komponenten werden online mit einem Gaschromatographen (Hewlett-Packard 5890) 
analysiert, der mit einer Rt-Alumina BOND/Na₂SO₄-Säule (30 m × 0,53 mm × 10 μm, Restek) 
und einem Wärmeleitfähigkeitsdetektor ausgestattet ist. Die gesammelten Flüssigkeiten wer
den standardmäßig offline mit einem zweiten Gaschromatographen (Agilent 6890) untersucht. 
Dieser ist mit einer DB-1-Säule (60 m × 0,25 mm × 0,5 μm, Agilent) und einem Flammenionisa
tionsdetektor ausgestattet. Reaktionsprodukte mit bis zu 12 Kohlenstoffatomen können nach 
ihrer Kettenlänge getrennt werden. Kohlenwasserstoffe mit 13 oder mehr Kohlenstoffatomen 
werden zu einer Fraktion zusammengefasst und im Folgenden als C13+ bezeichnet.  

Durchführung der Oligomerisierungsexperimente 

Für jeden Oligomerisierungsversuch wurde frischer Katalysator eingesetzt. Als Katalysator 
wurde das kommerziell verfügbare Material Siralox 40 von Sasol eingesetzt, welches nach der 
Methode von Fuchs et al. [4] für die Experimente vorbereitet wurde. Dieser Katalysator hat sich 
im Rahmen eines Katalysatorscreenings durch hohe Aktivität und hohe Langzeitstabilität als 
besonders geeignet erwiesen [5]. Da der Katalysator bereits industriell genutzt wird, wird die 
Übertragung in großtechnische Anwendungen erleichtert. Der Katalysator wurde mit dem 



  

 

Seite 21 von 77 

zehnfachen Volumen Siliciumcarbid gleicher Partikelgröße vermischt und vorsichtig in den Re
aktor eingefüllt. Vor Beginn des Versuchs wurde der Katalysator bei 300 °C unter Argon (200 
mln/min) für 8 Stunden ausgeheizt und anschließend auf die gewünschte Reaktionstempera
tur abgekühlt, wobei der Druck mit Argon aufgebaut wurde. Nach erfolgreichem Druckaufbau 
wurden die Olefine in gewünschter Menge zudosiert. Zusätzlich beinhaltete der Feed einen 
Anteil von 20 Vol.% Argon, da dieses als Bilanzgas verwendet wurde. Am Ende jedes Versuchs 
wurde das Reaktionssystem mit Argon gespült, bis keine Kohlenwasserstoffe mehr im 
Gasstrom nachweisbar waren. Danach wurde der Druck abgesenkt und die aufgefangene Flüs
sigkeit entnommen. Basierend auf dem aktuell verfügbaren und publizierten Wissenstand wur
den nach Umbau der Anlage zunächst zwei Betriebspunkte gewählt, welche unter bekannten 
Bedingungen (Propen und Buten als Edukte) eine effiziente Kraftstoffproduktion mit Fokus auf 
der Kerosin-Fraktion ermöglichen [4,5]. Anschließend wurde die Zusammensetzung des Feeds 
variiert, um sich dem komplexen DtO-Produkt schrittweise anzunähern. Die Variationen des 
Feeds wurden durch Temperaturstudien ergänzt, um den Einfluss der Temperatur auf das Re
aktionssystem zu untersuchen. Die durchgeführten Versuche sind mitsamt den Reaktionsbe
dingungen in Tabelle 2 aufgelistet. Es ist anzumerken, dass in Versuch eF#7 10 Gew.% Hexan 
als paraffinische Verunreinigung und 90 Gew.% Olefine verwendet wurden. Die Versuche eF#8 
und eF#12 wurden mit 9.5 Gew.% Hexan als paraffinische Verunreinigung, 0.5 Gew.% Xylol als 
aromatische Verunreinigung und ebenfalls 90 Gew. % Olefine durchgeführt. 
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Tabelle 2: Versuchsparameter (WHSV, Temperatur und Druck) und Zusammensetzung des Olefin-Feeds für die durchgeführten 
Versuche 

  

 
1enthält 90 Gew.% Olefine und 10 Gew.% Hexan 
2 enthält 90 Gew.% Olefine, 9 Gew.% Hexan und 1 Gew.% Xylene 
3 enthält 90 Gew.% Olefine, 9 Gew.% Hexan und 1 Gew.% Xylene 

Experiment Prozessbedingungen 

Zusammensetzung der Olefine  

 WHSV 

[h-1] 

Tempera

tur [°C] 

Druck 

[bar] 

C2H4 

[mol.%] 

C3H6 

[mol.%] 

C4H8 

[mol.%] 

C6H12 

[mol.%] 

C8H16 

[mol.%] 

eF#1 4 120 40 0 50 50 0 0 

eF#2 2 120 20 0 50 50 0 0 

eF#3 2 120 20 0 0 0 100 0 

eF#4 2 120 20 0 0 50 50 0 

eF#5 2 120 20 0 33 33 34 0 

eF#6  2 120 20 0 25 25 30 20 

eF#71  2 120 20 0 25 25 30 20 

eF#82  2 120 20 0 25 25 30 20 

eF#9 4 120 40 40 40 20 0 0 

eF#10 4 160 40 40 40 20 0 0 

eF#11 4 200 40 40 40 20 0 0 

eF#12 3 2 160 20 0 25 25 30 20 
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Produktaufbereitung 

Die Vorgehensweise bezüglich der Produktaufbereitung wurde an die Erfordernisse dieses 
Projekts angepasst. Im Rahmen dieser Studie wird das erhaltene Oligomerisierungsprodukt in 
einer ersten Destillation in eine Benzin- und eine Mitteldestillatfraktion aufgetrennt. Anschlie
ßend wird die Mitteldestillatfraktion hydriert und in einer weiteren Destillation in eine Kerosin- 
und eine Dieselfraktion aufgetrennt. Diese Änderung resultiert aus einer Rücksprache mit dem 
Projektpartner MiRO, der es für sinnvoller erachtete, die Benzinfraktion nicht zu hydrieren und 
stattdessen das hochoktanige Olefingemisch direkt als Blend-Komponente zu nutzen. Für die 
Destillation wurden die Schnitttemperaturen für die verschiedenen Fraktionen auf 130 °C 
Dampftemperatur im Kolonnenkopf für den Benzinschnitt und 260 °C Dampftemperatur im Ko
lonnenkopf für den Kerosinschnitt festgelegt. Die Mitteldestillatfraktion wurde in der im Rah
men des reFuels-Demo errichteten Hydrieranlage hydriert. Hierfür wurden folgende Reaktions
bedingungen gewählt: 0.75 Gew.% Katalysator (5% Pd/C), p = 30 bar, T = 80°C. 

Weiterführende Analytik 

Die Produktaufarbeitung wurde ausschließlich für die Produkte aus eF#2, eF#6-eF#8 und 
eF#12 durchgeführt, da die Eduktzusammensetzung dieser Versuche der Zusammensetzung 
des IKFT-DtO Produkts am meisten ähnelt. Versuch eF#2 dient als Referenz, da dieser im Vor
feld des Projekts mit bekannten Einsatzstoffen und unter üblichen Reaktionsbedingungen 
durchgeführt wurde. Mithilfe intern verfügbarer Analytik wurde der Siedeverlauf, die Dichte 
und der Brennwert bestimmt. Die internen Kraftstoffanalysen der Kerosin- und Dieselfraktio
nen wurden durch die anschließende Analytik bei der ASG Analytik-Service AG ergänzt. Die 
Kälteeigenschaften der Kerosinfraktion wurden anhand der Viskosität bei -20 °C und -40 °C 
sowie dem Gefrierpunkt charakterisiert. Zusätzlich wurde der Flammpunkt bestimmt. Für die 
Dieselfraktion wurde ausschließlich die Messung der Cetanzahl, aufgrund der geringen Pro
benmenge, beauftragt. 

Abstimmung des am KIT entwickelten DtO-Prozesses mit der Oligomerisierung 

Wie bereits zu Beginn dieses Kapitels erwähnt wurde, wird in dieser Arbeit der am KIT entwi
ckelte DTO-Prozess zu Grunde gelegt. Dieser beruht auf DME als Ausgangsstoff und erzeugt 
Olefine mit einer Kettenlänge von zwei bis elf Kohlenstoffatomen. Im Rahmen der folgenden 
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Oligomerisierungsversuche wird das Kopplungspotenzial des am KIT entwickelten DTO-Pro
zesses mit dem Oligomerisierungsprozess validiert.  

Zunächst wurde ein erster Versuch (eF#1) unter bekannten Bedingungen und mit bereits un
tersuchtem Einsatzstoff (C3 + C4-Olefine) durchgeführt. Anschließend wurden die Reaktions
bedingungen basierend auf Literaturdaten so angepasst, dass eine erhöhte Ausbeute der Mit
teldestillatfraktion zu erwarten war (eF#2). Der Druck wurde von 40 bar auf 20 bar gesenkt 
und die Verweilzeit von 4 h-1 auf 2 h-1 [4,5]. Die Veränderung bewirkte einen Anstieg der C13+-
Fraktion im Produkt von 31.7% auf 34.4%. Daher wurden die veränderten Bedingungen für die 
weiteren Untersuchungen genutzt. 

Zur Untersuchung der Kopplung des am IKFT-entwickelten DtO-Prozesses mit der Oligomeri
sierung sollte das DtO-Produkt in der Oligomerisierung eingesetzt werden. Dieses besteht 
hauptsächlich aus einer Mischung niederer und höherer Olefine im Kettenlängenbereich von 
C3 bis C11. Daneben sind in geringen Mengen Paraffine und Aromaten enthalten [1]. Da der 
Einsatz des in der Laboranlage des IKFT experimentell erzeugten DtO-Produkts aufgrund der 
geringen Produktmenge nicht möglich ist, wurden DtO-Produktmischungen, sogenannte DtO-
Surrogatmischungen, synthetisch durch Abmischen hergestellt. Dieses bestand im Fall des am 
komplexesten zusammengesetzten Gemisches aus Olefinen der Kettenlängen C3, C4, C6 und 
C8, die zusätzlich mit Paraffinen und Aromaten versetzt wurden (eF#8, eF#12). Da ein solcher 
Feed bisher nicht in der Oligomerisierung eingesetzt wurde, wurde die Komplexität des syn
thetischen Zwischenproduktgemisches sukzessive erhöht. So wurden zunächst gasförmige 
Einsatzstoffe untersucht (eF#1, eF#2), anschließend flüssige Einsatzstoffe (eF#3), woraufhin 
Mischungen aus gasförmigen und flüssigen Einsatzstoffen untersucht wurden (eF#4-5, eF#9-
11). Wie in Abbildung 13 zu sehen ist, unterscheiden sich die Produktspektren nach acht Stun
den Versuchsdauer signifikant. 
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Abbildung 13: Kettenlängenverteilung nach 8 h in Abhängigkeit von der Zusammensetzung des Olefingemischs (Reaktionsbedin
gungen: ptotal = 20 bar, T = 120 °C, WHSV = 2h-1, Katalysator: Siralox 40) 

Es ist zu beobachten, dass die C13+-Fraktion von Versuch eF#3 bis eF#6 steigt. Anschließend 
sinkt die C13+-Fraktion für eF#7 und eF#8. Ursache dafür sind die paraffinischen und aromati
schen Verunreinigungen, die sich im Oligomerisierungsprozess inert verhalten und dadurch 
die Konzentration und damit die Reaktionsgeschwindigkeit der Olefine am Katalysator verrin
gern. Dadurch finden am Oligmerisierungkatalysator weniger Oligomerisierungsschritte statt 
und die Ausbeute an langkettigen Produkten nimmt ab. 

Darüber hinaus ist zu erwähnen, dass in allen Versuchen eine Katalysatordeaktivierung beo
bachtet wurde. Diese wurde durch die Hexenumsätze nach 8 und 27 Stunden charakterisiert 
(Tabelle 3). Die geringste Abnahme der Hexenumsätze wurde bei Versuch eF#4 mit 6.6% und 
die stärkste Abnahme wurde bei Versuch eF#8 mit 50.6% beobachtet. Die Katalysator-Deakti
vierung ist reversibel, der Katalysator kann in regelmäßigen Abständen durch Ausheizen zur 
Entfernung von Ablagerungen reaktiviert werden, wie in [5] beschrieben. 
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Tabelle 3: Hexenumsätze und Differenz der Hexenumsätze nach 8 und 27 Stunden (Reaktionsbedingungen: ptotal = 20 bar, T = 
120 °C, WHSV = 2 h-1, Katalysator: Siralox 40) 

 

 

 

 

 

 

Dar
über hinaus haben die Untersuchungen mit bekannten Einsatzstoffen (C2 + C3 + C4-Olefine, 
eF#9-11) gezeigt, dass eine Erhöhung der Temperatur auf 160 °C eine deutliche Steigerung der 
langkettigen Produkte bewirkt (Abbildung 14 a)). Daher wurde ein weiterer Versuch mit dem 
DtO-Surrogat bei einer Temperatur von 160 °C durchgeführt. Hier ist ebenfalls eine Steigerung 
der Menge an langkettigen Produkten sichtbar (Abbildung 14 b)). Es wird deutlich, dass auch 
beim Einsatz des DtO-Surrogats durch Veränderung der Temperatur eine gezielte Einstellung 
der Produktverteilung möglich ist.  

Versuch Umsatz 

nach 8 h 

[%] 

Umsatz nach 27 h [%] Differenz der Umsätze [%] 

eF#3 83.3 64.3 19.0 

eF#4 86.3 79.7 6.6 

eF#5 88.0 77.5 10.5 

eF#6 91.8 56.4 35.4 

eF#7 90.3 55.3 35.0 

eF#8 81.8 31.2 50.6 
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Abbildung 14: a) Kettenlängenverteilung in Abhängigkeit von der Temperatur für ein Olefingemisch mit 40 mol.% Ethen, 40 mol.% 
Propen und 20 mol.% 1-Buten (Reaktionsbedingungen: ptotal = 40 bar, WHSV = 4 h-1, Katalysator: Siralox 40) b) Kettenlängenver
teilung in Abhängigkeit von der Temperatur für ein Olefingemisch mit 25 mol.% Propen, 25 mol.% 1-Buten, 30 mol.% 1-Hexen und 
20 mol.% 1-Okten (Reaktionsbedingungen: ptotal = 20 bar, WHSV = 2h-1, Katalysator: Siralox 40) 

Aufarbeitung der Oligomerisierungsprodukte 

Um die Kraftstoffeigenschaften der erhaltenen Oligomerisierungsprodukte zu bestimmen, 
müssen diese zunächst destillativ aufgetrennt und die entsprechenden Mitteldestillatfraktio
nen hydriert werden (vergleiche Kapitel weiterführende Analytik). 

Dies wurde ausschließlich für die Produkte von eF#2, eF#6-eF#8 und eF#12 durchgeführt. Die 
Versuche eF#6-eF#8 und ef#12 wurden gewählt, da die Einsatzstoffe dem DtO-Produkt am 
ähnlichsten sind. Die Produkte von eF#2 dienen als Vergleich, da dieser Versuch mit bereits 
bekannten Einsatzstoffen (C3-C4-Olefine) durchgeführt wurde. Es ist zu beachten, dass die 
paraffinischen Verunreinigungen aufgrund des niedrigen Siedepunkts in der Benzinfraktion 
und die aromatischen Verunreinigungen aufgrund ihres Siedepunkts in der Kerosinfraktion ab
getrennt werden.  

Die Kerosinfraktion stellt bei den Versuchen eF#2-eF#8 die größte Kraftstofffraktion dar (Ab
bildung 15 a). Werden ausschließlich eF#2 (C3 + C4-Olefine) und eF#6 (C3 + C4 + C6 + C8-
Olefine) betrachtet, kann beobachtet werden, dass die Mischung von niederen und höheren 
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Olefinen einen geringen Einfluss auf die Verteilung der Kraftstofffraktionen hat. Darüber hin
aus haben die hinzugefügten Verunreinigungen bei den Versuchen eF#7 und eF#8 ebenfalls 
nur einen geringfügigen Einfluss auf die Verteilung der Kraftstofffraktionen. Die größte Aus
beute bezüglich der Dieselfraktion wurde für eF#12 beobachtet und ist in etwa genauso hoch 
wie die Kerosinfraktion von eF#12.  

Die erhöhte Reaktionstemperatur von eF#12 erhöht die Reaktionsgeschwindigkeit und be
günstigt die Bildung längerer Moleküle, was durch die stark gewachsene Dieselfraktion sicht
bar wird. Es kann also festgehalten werden, dass die paraffinischen und aromatischen Verun
reinigungen des DtO-Produkts, die Kettenlänge der Einsatzstoffe sowie die Reaktionstempe
ratur die Ausbeuten der verschiedenen Kraftstofffraktionen erheblich beeinflussen. Der Ein
fluss der Temperatur auf den Oligomerisierungsprozess übersteigt den Einfluss der Verunrei
nigungen und den Einfluss der Kettenlänge der Einsatzstoffe deutlich. 

 

Abbildung 15: a) Fraktionierung des flüssigen Produkts (C5+) in Benzin (TDampf ≤ 130 °C), Kerosin (TDampf ≤ 260 °C) und Diesel 
(TDampf > 260 °C) b) spezifischer Wasserstoffverbrauch für das Mitteldestillat (Kerosin + Diesel) 

Die Hydrierung der Mitteldestillatfraktion zeigt, dass der spezifische H2-Bedarf stark von der 
jeweiligen Produktverteilung abhängt (Abbildung 15 b). Dies hängt mit der veränderten Zu
sammensetzung der Mitteldestillatfraktion zusammen. Das Mitteldestillat (Kerosin + Diesel) 
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von Versuch eF#12 enthält die größte Dieselfraktion und damit den größten Anteil an langket
tigen Molekülen. Dies führt zum geringsten Wasserstoffbedarf. Die paraffinischen und aroma
tischen Verunreinigungen beeinflussen den Wasserstoffbedarf nur geringfügig.  

Bewertung der Kraftstoffeigenschaften 

Durch die destillative und hydrierende Produktaufbereitung wurden 15 Muster (5 Benzin-, 5 
Kerosin- und 5 Dieselproben) erzeugt, welche auf ihre Kraftstoffeigenschaften hin untersucht 
wurden (siehe Abschnitt 2). Da die Kerosinfraktion den größten Anteil des Oligomerisierungs
produktes darstellt, werden umfangreiche Untersuchungen zur Anwendung dieser Fraktion als 
eSAF durchgeführt.  

Da der Oligomerisierungsprozess nicht nur Kerosin liefert, wurden auch die erhaltenen Benzin- 
und Dieselfraktionen auf ihre Anwendung als Kraftstoff oder Kraftstoffkomponente hin analy
siert. In diesem Zusammenhang werden die Messergebnisse mit den entsprechenden Normen 
verglichen. Im Folgenden werden die normgerechten Werte in grün und Werte außerhalb der 
Norm in rot dargestellt. 

Die Benzin-Proben werden anhand der Dichte, des Brennwerts und des Siedeverlaufs charak
terisiert (Tabelle 4). Es ist anzumerken, dass die Benzinfraktion nicht hydriert wurde und der 
Olefinanteil in allen Proben für einen Einsatz als Reinkraftstoff nach EN 228 zu hoch ist. Der 
hohe Olefinanteil begünstigt jedoch hohe Oktanzahlen. Folglich kann die Benzinfraktion aus
schließlich als hochoktanige Blending-Komponente eingesetzt werden. 

  



  

 

Seite 30 von 77 

Tabelle 4: Dichte und Heizwert der Benzinfraktionen (TDampf ≤ 130 °C) 

Parameter Dichte 

/ kg m-3 

Brenn

wert MJ / 

kg 

eF#2 723.2 46.7 

eF#6 704.4 46.7 

eF#7 694.6 47.0 

eF#8 689.0 47.1 

eF#12 687.8 46.1 

DIN 

EN 

228 

Min. 720.0 / 

Max. 775.0 / 

Die Dichte der Benzinproben liegt für alle Proben, mit Ausnahme der Benzinprobe von eF#2, 
unterhalb des Normbereichs. Durch Blending mit anderen Kraftstoffkomponenten könnte die 
Dichte erhöht werden und der gebrauchsfertige Kraftstoff die entsprechende Dichtenorm er
füllen. Der Brennwert aller Proben liegt in der typischen Größenordnung für Benzin von 47.3 
MJ/kg, was eine Anwendung als hocheffizienter Kraftstoff nahelegt [6]. Die Analyse der Sie
deverläufe ergab, dass die untersuchten Proben bei zu hohen Temperaturen sieden (Abbil
dung 16). Dies weist auf einen geringen Anteil kurzkettiger und damit leicht siedender Kohlen
wasserstoffe hin. Diese nachteilige Eigenschaft könnte ebenfalls durch Blending mit leicht sie
denden Kraftstoffkomponenten kompensiert werden. 
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Abbildung 16: Siedeverlauf der Benzinfraktionen für die Versuche eF#2, eF#6, eF#7, eF#8 und eF#12 sowie der Siedebereich 
entsprechend der Norm für Ottokraftstoffe DIN EN 228 Klasse A 

Die Analyse der Kerosinfraktion umfasst 3 übergeordnete Gruppen von Eigenschaften. Die Käl
teeigenschaften werden durch den Gefrierpunkt und die Viskosität bei -20 °C und -40 °C cha
rakterisiert. Das Siedeverhalten wird durch Destillation beschrieben und zusätzlich werden 
noch allgemeine Werte wie die Dichte und der Brennwert spezifiziert. Da es für die Methanol-
to-Jet fuel-Prozessroute noch keine genaue Spezifikation in der ASTM D7566 22a gibt, wird 
zur Bewertung der Kerosinqualität der Annex 5 aus dieser Norm verwendet. Dieser Annex 
wurde für die Alcohol-to-Jet fuel-Prozessroute entwickelt, die ähnlich wie die Methanol-to-Jet 
fuel-Prozessroute einen Oligomerisierungsschritt, einen Hydrierschritt und eine Fraktionierung 
beinhaltet. 

Die ermittelten Kenngrößen für die synthetisierten Kerosinmuster liegen alle im Normbereich 
(Tabelle 5, Tabelle 6). Es ist ersichtlich, dass auch mit den paraffinischen und aromatischen 
Verunreinigungen in der Oligomerisierung normgerechter SAF (Sustainable Aviation Fuel) syn
thetisiert werden kann. Ausschließlich die Dichte der Kerosinprobe von eF#2 liegt geringfügig 
über der Norm. Durch geringfügige Anpassungen der Destillationsmethode kann auf die Dichte 
der Kerosinfraktion Einfluss genommen werden. Folglich könnte auch aus dem Oligomerisie
rungsprodukt von eF#2 eine Kerosinfraktion mit normgerechter Dichte gewonnen werden. 
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Tabelle 5: Ausgewählte Kraftstoffparameter der Kerosinfraktionen (TDampf ≤ 260 °C) 

Parameter Dichte   

/ kg m-3 

Brenn

wert / 

MJ kg-1 

Flamm

punkt / °C 

Gefrier

punkt / °C 

Viskosität                   

/ mm2 s-1 

-20°C -40°C 

eF#2 773.8 47.2 46 ←90 4.2 8.1 

eF#6 760.9 47.4 43 ←90 6.8 8.8 

eF#7 763.5 47.3 45.5 ←90 3.7 7.3 

eF#8 766.0 47.29 44 ←90 3.7 7.2 

eF#12 769.5 47.27 51 ←90 4.7 10.1 

ASTM D7566 

22a 

Min. 730 / 38 / / / 

Max. 770 / / -40 8 12 

Tabelle 6: Ausgewählte Kraftstoffparameter der Kerosinfraktionen (TDampf ≤ 260 °C) 

Parameter 10 Vol.% destilliert 

(T10) / °C 

Siedeend

punkt / °C 

90 Vol.% -10 Vol.% des

tilliert (T90-T10) / °C 

eF#2 169.1 254.3 64.3 

eF#6 162.8 241 62.6 

eF#7 166.2 249.4 63.3 

eF#8 165.7 255.4 67.7 

eF#12 175.6 250.3  

ASTM D7566 

22a 

Min. / / 21 

Max. 205 300 / 
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Die Dieselproben werden anhand ihrer Dichte, dem Heizwert, der Cetanzahl und der Viskosität 
auf ihre Anwendung als Dieselkraftstoff hin überprüft (Tabelle 7). Die Dichte aller Dieselproben 
liegt innerhalb des zulässigen Bereichs der relevanten Dieselkraftstoffnorm EN 590. Die Vis
kosität bei 40 °C und die Cetanzahl liegen jedoch außerhalb des zulässigen Normbereichs. 
Dies ist für eine Anwendung als Kraftstoff ungünstig und bedeutet, dass die Dieselfraktion 
nicht ausreichend zündfähig und zu zähflüssig wäre. Diese nachteiligen Eigenschaften könn
ten durch Blending mit anderen Dieselkraftstoffen ausgeglichen werden. Darüber hinaus ist 
eine Weiterentwicklung des Oligomerisierungsprozesses und des Oligomerisierungskatalysa
tors vielversprechend, um die Viskosität der Dieselfraktion zu verringern. Der Heizwert der Pro
ben liegt über dem für Diesel typischen Brennwert von 43.8 MJ kg-1, was eine Anwendung als 
hocheffizienter Kraftstoff attraktiv macht [6]. Das Siedeverhalten der Proben eF#2 und eF#6-
eF#8 liegt im Normbereich. Die Dieselprobe von eF#12 hingegen ist zu schwer siedend. Durch 
einen weiteren Destillationsschritt könnten weitere Schwersieder von der Probe abgetrennt 
werden und das Siedeverhalten der Proben angepasst werden.  

Tabelle 7: Ausgewählte Kraftstoffparameter der Dieselfraktionen (TDampf > 260 °C) 

 

Parameter Dichte     

/ kg m-3 

Brenn

wert / MJ 

kg-1 

Cetan

zahl/ - 

Viskosität 

40 °C 

/mm2 s-1 

Vol.% destilliert  95 Vol.% 

destilliert 

bei / °C 

250 °C 350 °C 

eF#2 833,9 46,5 <35 9.0 0 94 354.3 

eF#6 818,2 46,9 47 6.2 0 93.1 355.4 

eF#7 820,5 46,9 46 6.8 0 92.6 356.9 

eF#8 828,6 46,8 38,2 7.8 0 93.5 356.7 

eF#12 826,1 46,7 42,1 8.6 0 86.4 373.6 

DIN 

EN 

590 

Min. 820,0 / 51,0 2.0 / 85 / 

Max

. 

845,0 / / 4.5 <65 / 360 
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Zusammenfassend lässt sich festhalten, dass eine Mischung aus höheren und niedrigeren Ole
finen erfolgreich in der Oligomerisierung eingesetzt wurde. Die Zugabe von paraffinischen und 
aromatischen Verunreinigungen hatte nur einen geringen Einfluss auf den Prozess und die 
Qualität der erzeugten Kraftstofffraktionen. 

Das Oligomerisierungsprodukt wurde in die Fraktionen Benzin, Kerosin und Diesel getrennt 
und anhand ausgewählter Kraftstoffparameter charakterisiert. Nahezu alle Kerosinproben er
füllten die Anforderungen von ASTM D7566 22a Annex 5, während die Benzin- und Dieselfrak
tion durch Blending mit anderen Komponenten in einen gebrauchsfertigen Kraftstoff überführt 
werden können. In Kombination mit der Olefin-Oligomerisierung stellt der am KIT entwickelte 
DtO-Prozess, der eine Mischung aus höheren und niedrigeren Olefinen erzeugt, somit eine 
vielversprechende Prozessroute zur Bereitstellung der langfristig in Baden-Württemberg be
nötigten Kraftstoffe für die Bereiche Luftfahrt, bodengebundene Anwendungen, Offroad-An
wendungen und Schifffahrt auf Basis von Methanol und DME dar. 

Prozessmodelle und -Simulation  

Die Steady-State-Simulationen der vier Szenarien wurden in Aspen Plus® V14 unter Verwen
dung hierarchischer Modelle durchgeführt. Für diese Arbeit wurden Anlagendesigninformati
onen der aktuellen bioliq®-Anlage am KIT, experimentelle Daten aus Labor- und Industriean
lagen aus der Literatur sowie verfügbare Industrieberichte und technische Dokumente heran
gezogen. Die in diesem Arbeitspaket betrachteten Prozesspfade gliedern sich wie folgt: 

⬝ Kurzfrist-Szenario: Die Umwandlung von Dimethylether (DME) zu Benzin (DtG) basie
rend auf einer MeOH-Kapazität von 200 kt/a. 

⬝ Innovations-Szenario: Die Umwandlung von DME zu Kraftstofffraktionen über den DME-
to-Olefines-Pfad (DtO) basiert auf einer MeOH-Kapazität von 500 kt/a. 

⬝ Referenz-Szenario: Die Umwandlung von Methanol (MeOH) zu Kraftstofffraktionen 
über den MeOH-to-Olefines-Pfad (MtO) basiert auf einer MeOH-Kapazität von 500 kt/a. 

⬝ Langfrist-Szenario: Die Umwandlung von DME zu Kraftstofffraktionen über den DtO 
Pfad basiert auf einer MeOH-Kapazität von 1.000 kt/a.  

Die Simulationsergebnisse für Massen-, Kohlenstoff- und Energieeffizienzen der Kraftstoffsyn
thesen, bezogen auf MeOH als Einsatzstoff, werden für die vier Szenarien in Tabelle 8 vergli
chen. 
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Szenario Einsatz 
(kt/a) 

Produkt 
(kt/a) 

Produktverteilung 
(Gew.%) 

η_Masse 
(%) 

η_LHV 
(%) 

η_C 
(%) 

Kurzfrist 200 59 Standardbenzin 
(100%) 

29,5 64 67 

Innovation 500 202 Benzinfraktion (41%),  
SAF (48%),  
Dieselfraktion (11%) 

40,5 90 92 

Referenz 500 152 Benzinfraktion (37%),  
SAF (63%) 

30,5 68 68 

Langfrist 1000 405 Benzinfraktion (41%), 
SAF (48%),  
Dieselfraktion (11%) 

40,5 90 92 

Tabelle 8: Aus den Prozesssimulationen berechnete Effizienzen der verschiedenen Szenarien 

2.1.1.1 Kurzfrist-Szenario 

Dieses Szenario basiert auf dem bioliq®-Prozesskonzept, bei dem Biomasse zu Benzin umge
wandelt wird. Die Anlage umfasst vier Haupt-Prozessschritte: Pyrolyse (von fester lignocellu
loser Biomasse), Synthesegaserzeugung durch Vergasung (der Pyrolyseprodukte), Gasreini
gung, sowie Benzinsynthese über DME-Synthese (DtG). In der Schnellpyrolyse werden lig
nozellulosehaltige Biomassereststoffe mit geringer(er) Energiedichte, wie z. B. Stroh, in ein 
Produkt mit höherer Energiedichte umgewandelt. Dieses kann als Zwischenmaterial für die 
Herstellung von Chemikalien und Kraftstoffen dienen. In der bioliq®-Pilotanlage am KIT be
steht das Produkt der Pyrolysestufe aus einer Mischung aus festen und flüssigen Komponen
ten, die zusammen als Biosyncrude bezeichnet werden, sowie Gasen, die intern genutzt (oder 
verworfen) werden. Das Biosyncrude wird in einer Vergasungsstufe zu Synthesegas umgewan
delt. Die letzte Stufe der Anlage ist die Kraftstoffsynthese, in der das biomassebasiertes Syn
thesegas über eine DME- und anschließende DtG-Synthese zu Benzin umgesetzt wird. [7] 

In diesem Arbeitspaket wird die Simulation der Synthesegasaufbereitungseinheit sowie der 
DtG-Einheit zur Benzinsynthese durchgeführt. Das im Vergaser erzeugte Roh-Synthesegas 
durchläuft mehrere Reinigungs- und Konditionierungsschritte. Die Einstellung der Synthese
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gaszusammensetzung für die nachgeschaltete Kraftstoffsynthese erfolgt in zwei Einheiten: ei
ner CO₂-Absorptionseinheit zur Reduktion des CO₂-Gehalts von 15 mol% auf 5–6 mol% sowie 
einer WGS-Einheit (WGS: Wasser-Gas-Shift) zur Anpassung des H₂/CO-Verhältnisses für die 
MeOH- und DME-Synthese. Abbildung 17 zeigt ein vereinfachtes Schema der Synthesegasauf
bereitungseinheit. 

 

Abbildung 17: Kurzfrist-Szenario – Syngas-Aufbereitungseinheit 

Abbildung 18 zeigt ein vereinfachtes Fließschema der Benzinsynthese, und Abbildung 19 die 
Massenbilanz des DtG-Verfahrens als Sankey-Diagramm. Der DtG-Reaktor wurde unter Ver
wendung eines Komponenten-Ausbeute Modells simuliert, das auf Produktverteilungen und -
zusammensetzungen aus der ExxonMobil-MtG-Pilotanlage basiert [8]. Das DtG-Produkt wird 
zunächst in einen Dreiphasenseparator geleitet, um Gas und Wasser abzutrennen. Anschlie
ßend wird das Rohbenzin in einer Deethanisierungs- und einer Stabilisierungskolonne behan
delt. Das Rohbenzin-Produkt der MtG/DtG-Reaktionseinheiten enthält typischerweise Durol, 
dessen Gehalt reduziert werden muss [8]. Dazu kann das Rohbenzin entweder mit einer pas
senden Menge normgerechten Benzins gemischt [9] oder in einer nachgeschalteten Hydrie
rung/Isomerisierung weiter veredelt werden, um die Qualitätsanforderungen zu erfüllen. Das 
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stabilisierte Benzin enthält etwa 36 Gew.% Aromaten und 5 Gew.% Durol; diese werden durch 
den Hydrierprozess auf ca. 26 Gew.% respektive <2 Gew.% reduziert. 

 

Abbildung 18: Kurzfrist-Szenario – biomassebasiertes Synthesegas zu Benzin 

 

Abbildung 19: Kurzfrist-Szenario – Massenbilanz für die Umwandlung von DME zu Benzin 
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2.1.1.2 Referenz-Szenario 

Ein vereinfachtes Fließschema für diesen Prozess sowie die Massenbilanz sind in Abbildung 
20 bzw. Abbildung 21 dargestellt. Der Einsatzstoffstrom in die Bilanzgrenze der Simulation 
beträgt 500 kt/a MeOH. Der MtO-Reaktor wird mit einem stöchiometrischen Modell bei 450 °C 
und 3 bar simuliert [10]. Der MeOH-Umsatz liegt bei >99 %, mit einer Olefinselektivität von 85 % 
und einem Olefin/MeOH-Verhältnis von 1/2,6 [11]. Wasser und CO₂ werden aus dem Produkt
gemisch über einen Quenchturm und einen Amin-Wäscher zur CO₂-Absorption entfernt. Der 
Gasstrom aus dem Amin-Wäscher wird anschließend in die Olefintrennung geleitet, um Paraf
fine von Olefinen abzutrennen. Das resultierende olefinische Produkt, bestehend aus 40 mol % 
C₂H₄, 40 mol % C₃H₆ und 20 mol % C₄H₈, wird dem Oligomerisationsreaktor zugeführt. Dieser 
Reaktor wird anhand experimenteller Daten aus Laboruntersuchungen am KIT simuliert [5]. Bei 
120 °C und 40 bar werden Olefinumsätze von 98 % für C₂H₄, 80 % für C₃H₆ und 55 % für C₄H₈ 
erreicht. Das Produkt wird anschließend in einem stöchiometrischen Reaktormodell hydriert, 
um Olefine bei 80 °C und 35 bar vollständig zu Paraffinen abzusättigen. Das paraffinische Pro
dukt wird, zunächst zur De-Ethanisierung, dann zur Abtrennung von LPG zur Stabilisierung 
und schließlich zur Trennung der Benzinfraktion von SAF, über verschiedene Destillationsko
lonnen geführt. Die Benzinfraktion beträgt etwa 40 Gew.%, während der SAF-Anteil 60 Gew.% 
ausmacht. 
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Abbildung 20: Referenz-Szenario – MeOH zu Kraftstoffen über MtO und Oligomerisation 

 

 

Abbildung 21: Referenz-Szenario – Massenbilanz 
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2.1.1.3 Innovation- und Langfrist-Szenario 

In beiden Szenarien beginnt der Bilanzraum der Simulation mit DME als Einsatzstoff. Die Ver
fahrenskonzepte sind identisch und unterscheiden sich lediglich in der DME-Kapazität von 
359 kt/a im Innovations- und. 719 kt/a im Langfristszenario, die auf einem vollständigen 
MeOH-Umsatz in der vorgelagerten INDIGO-Verfahrensstufe basieren. Ein vereinfachtes Fließ
schema für diesen Prozess sowie die Massenbilanz können Abbildung 22 und Abbildung 23 
entnommen werden. 

Der DtO-Reaktor wird basierend auf experimentellen, im KIT-Labor durchgeführten, Arbeiten 
simuliert [1,3]. Der Reaktor wird bei 400 °C und 21 bar sowie einer WHSV (weight hourly space 
velocity) von 1,5 (1/h) betrieben. Die Umsetzung von DME beträgt 100 %, und das Produkt be
steht aus einem Gemisch von 90 Gew.% Olefinen (C₃H₆, C₄H₈, C₆H₁₂, C₈H₁₆), 9 % Paraffinen 
(C₆) und 1 % Aromaten (C₈). In einem Quenchturm wird zunächst Wasser aus dem Produktge
misch abgetrennt, das anschließend dem Oligomeriserungsreaktor zugeführt wird. Die (expe
rimentelle) Oligomerisierung der leichten Olefine zu höherkettigen Olefinen wird in einem La
borreaktor am KIT durchgeführt, der bei 120 °C und 20 bar und einer WHSV von 2 (1/h) betrie
ben wird. Der durchschnittliche Olefinumsatz beträgt 75 % für C₃H₆, 79 % für C₄H₈, 57 % für 
C₆H₁₂ und 75 % für C₈H₁₆, während Paraffine und Aromaten im Reaktor inert sind. Das entste
hende Produktgemisch besteht aus 41 Gew.-% Benzinfraktion (C₅–C₈), 48 % SAF (C₉–C₁₃) und 
11 % Dieselfraktion (C₁₃+). Das in diesem Szenario betrachtete Verfahrenskonzept sieht vor, 
die Benzinfraktion (<C₉) nach dem Oligomerisierungsschritt abzutrennen und nur die schwe
reren Olefine zu hydrieren. Daher wird das Produkt des Oligomerisationsreaktors einer Destil
lationskolonne zugeführt, in der alle Komponenten mit einem Siedepunkt unter 130 °C am Ko
lonnenkopf als Benzinfraktion abgetrennt werden. Dieses Produkt wird einer Stabilisierungs
kolonne zugeführt, um unverbrauchte C₃–C₄ Olefine abzutrennen, die anschließend zur wei
teren Umsetzung in den Oligomerisierungsreaktor zurückgeführt werden können. Das Sumpf
produkt der ersten Destillationskolonne, das sogenannte Mitteldestillat, wird einer Hydrierung 
zugeführt, um die Olefine vollständig zu Paraffinen abzusättigen. Für den Hydrierungsreaktor 
wurde ein stöchiometrisches Modell, basierend auf experimentellen Daten des KIT, verwendet. 
Der Reaktor arbeitet bei 80 °C und 35 bar, und das H₂/Feed-Massenverhältnis beträgt etwa 
1 %. Das hydrierte Produkt wird anschließend in einer weiteren Destillationskolonne in Kohlen
wasserstoffe mit einem Siedepunkt unter 260 °C, als Kerosinfraktion (C₉–C₁₃) bzw. SAF, und 
schwerere Kohlenwasserstoffe, als Dieselfraktion (C₁₃+), getrennt. Diese Kraftstofffraktionen 
können konventionellen Flug- beziehungsweise Dieselkraftstoffen beigemischt werden. 
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Abbildung 22: Innovations- and Langfrist Szenario – DME zu Kraftstoffen über DtO und Oligomerisation 

 

Abbildung 23: Innovations- and Langfrist Szenario – Massenbilanz 
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2.2. Arbeitspaket 2 Techno-ökonomische Analyse 

2.2. Erstellung der Dateninventare sowie pfadspezifischer Systemlayouts für die nach
folgenden techno-ökonomischen Analysen 

Im Rahmen des Projekts wurden die vier in Abbildung 24 dargestellten Szenarien techno-öko
nomisch bewertet. Das Kurzfrist-Szenario zeigt einen Pfad auf, wie bereits im Jahr 2030 signi
fikante Mengen an erneuerbarem Kraftstoff auf Basis von importiertem DME in Baden-Würt
temberg produziert werden können. Deshalb werden in diesem Szenario nur Technologien be
rücksichtigt, die heute verfügbar sind. Dementsprechend wird zum Beispiel nicht die Herstel
lung von nachhaltigen Flugkraftstoffen aus DME im Kurzfrist-Szenario betrachtet. Im Kurzfrist-
Szenario werden 59 kt/a Benzin und 25 kt/a LPG hergestellt. Das DME wird in Finnland aus 
dem biogenen Reststoff Stroh hergestellt. Dazu wird das Stroh zunächst in einer Pyrolyse mit 
anschließender Vergasung zu Synthesegas umgewandelt. Nach einer Aufbereitung wird das 
Synthesegas zu Methanol umgewandelt. Die Kapazität der Methanolsynthese ist im Kurzfrist-
Szenario auf 200 kt reines Methanol pro Jahr festgelegt. Das Methanol wird anschließend in 
einem konventionellen Prozessschritt zu DME umgewandelt. 

Im Innovations-Szenario (2035) wird bereits die 2,5-fache Menge an Kraftstoff in Baden-Würt
temberg produziert. Für die Kraftstoffherstellung werden nun die neuartigen e-Ffäkt-Prozesse 
(DAC, INDIGO, DtO) genutzt. Mit diesem Prozess können auch nachhaltige Flugkraftstoffe 
(Sustainable Aviation Fuels, SAF) hergestellt werden (97 kt/a). Weitere Produkte sind eine 
Benzinfraktion (83 kt/a), eine Dieselfraktion (22 kt/a) und LPG (15 kt/a). Für den Import des 
DME werden drei Fälle betrachtet: Import aus Finnland, Spanien und Brasilien. Im Innovations-
Szenario wird Wasserstoff aus einer Elektrolyse und CO2 aus Direct Air Capture genutzt, um 
zunächst Rohmethanol herzustellen.  
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Abbildung 24: Übersicht der im Projekt betrachteten Szenarien 
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Die Kapazität der Methanolsynthese ist im Innovation-Szenario festgelegt auf 500 kt pro Jahr 
(bezogen auf reines Methanol). Nach der Methanolsynthese wird das Rohmethanol direkt im 
INDIGO-Prozess zu DME umgewandelt. 

Im Langfrist-Szenario (2040) wird im Vergleich zum Innovations-Szenario die doppelte Menge 
an Kraftstoff hergestellt. Des Weiteren befinden sich jetzt alle Prozessschritte – einschließlich 
der Methanolsynthese – in Baden-Württemberg. Die Kapazität der Methanolsynthese ist fest
gelegt auf 1.000 kt reines Methanol pro Jahr. Der benötigte Wasserstoff und das CO2 stehen 
über eine Pipeline zur Verfügung. Für die bilanzielle Erzeugung des Wasserstoffes und CO2 
wird je ein Fall für Finnland und Spanien betrachtet. 

Zusätzlich wird ein Referenz-Szenario betrachtet. Bis zur Erzeugung des Rohmethanols ist das 
Referenz-Szenario identisch mit dem Innovations-Szenario. Anschließend wird in einer Destil
lation das Wasser vom Methanol abgetrennt und das Methanol per Schiff nach Baden-Würt
temberg exportiert. In BW wird das Methanol dann über den Zwischenschritt Olefine umge
wandelt zu einer Benzinfraktion (56 kt/a), SAF (96 kt/a) und LPG (43 kt/a). Für die Methanol
synthese und die Umwandlung von Methanol zu Kraftstoffen werden im Referenz-Szenario 
State-of-the-Art Technologien genutzt. Für Direct Air Capture werden die Daten der im Rah
men des Projekts entwickelten Technologie genutzt, da die bekannten Daten von State-of-
the-Art Technologien stark streuen und ein wissenschaftlich fundierter Vergleich schwierig ist. 

Im Kurzfrist-Szenario stammen die Investitionskosten sowie Energie- und Massenbilanzen für 
die Umwandlung des Strohs zu einem Rohsynthesegas aus Vorarbeiten am KIT. Für die weite
ren Prozessschritte vom Rohsynthesegas bis zum Kraftstoff wurden im Rahmen des Projekts 
Prozesssimulationen durchgeführt. Aus den Prozesssimulationen können direkt die Energie- 
und Massenbilanzen abgeleitet werden. Außerdem werden die Prozesssimulationen für die Di
mensionierungen der relevantesten Anlagenkomponenten genutzt. Auf Basis dieser Dimensi
onierungen werden anschließend die Investitionskosten abgeschätzt. Für das Referenz- und 
Innovations-Szenario erfolgt die Berechnung der Gestehungskosten für Methanol bzw. DME 
bis zum Hafen in Baden-Württemberg direkt in der am Fraunhofer ISE entwickelten Toolbox 
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H2ProSim (siehe auch Holst et al. 20254). H2ProSim ermittelt dabei auf Basis einer mathemati
schen Optimierung die minimalen Gestehungskosten für Methanol bzw. DME. Als Eingangs
größe für die Optimierung ist die Menge an reinem Methanol festgelegt (500 kt pro Jahr). Die 
optimalen Wind-, Photovoltaik-, Elektrolyse-, DAC- und Methanolsynthesekapazitäten in allen 
Exportregionen resultieren dagegen aus der Optimierung. Die Daten für die Kraftstoffherstel
lung stammen wieder aus Prozesssimulation. Im Langfrist-Szenario erfolgt die Berechnung der 
Gestehungskosten für Wasserstoff und CO2 in H2ProSim und die restlichen Prozessschritte 
werden mit Hilfe von Prozesssimulationen betrachtet. Alle Daten und Annahmen inklusive Re
ferenzen finden sich im Anhang (Tabelle 9 bis Tabelle 21). 

2.2. Durchführung techno-ökonomische Analysen 

Die techno-ökonomische Analyse der Szenarien erfolgt anhand der Kraftstoffgestehungskos
ten. Das Vorgehen ist genauer im Anhang erläutert. Da in allen Szenarien mehrere Produkte 
produziert werden, werden die Gestehungskosten auf Basis des Energiegehalts, bezogen auf 
den Heizwert, aufgeteilt (energetische Allokation). In anderen Worten alle Produkte haben in 
einem Szenario pro kWh die gleichen Gestehungskosten. Da in allen Szenarien Benzin bzw. 
eine Benzinfraktion hergestellt wird, werden in den folgenden Graphiken immer die Geste
hungskosten pro Liter Benzinäquivalent5 dargestellt. Der Heizwert von 1 Liter Benzinäquivalent 
beträgt 8,5 kWh. 

Im Kurzfrist-Szenario betragen die Gestehungskosten für Benzin bei Bereitstellungskosten für 
Stroh von 100 €/t etwa 1,6 €/lBenzinäq. (Abbildung 25). Die Kosten werden dabei hauptsächlich 
durch die Strohbereitstellung (0,40 €/lBenzinäq.) und die Synthesegasherstellung aus Stroh 
(0,57 €/lBenzinäq.) verursacht. Die Kosten für die Synthesegasherstellung beinhalten die abge
schriebenen Investitionskosten für Pyrolyse, Vergasung und Synthesegasaufbereitung sowie 
alle Betriebskosten außer Strom, Wärme und Kälte bzw. Kühlwasser. Die Betriebskosten für 
Strom, Wärme und Kälte werden separat dargestellt. Dabei erfolgt eine Aufteilung nach den 
Prozessschritten in Finnland und Baden-Württemberg. Die höchsten Kosten innerhalb Baden-

 
4  Holst, M.; Ranzmeyer, O.; Eißler, T.; Thelen, C., Ruckteschler, T.; Edenhofer, L.; Fluri, V.; Kost, C.: „Analyse verschiedener Ver

sorgungsoptionen Baden-Württembergs mit Wasserstoff und Wasserstoffderivaten“, 2025, Fraunhofer ISE 
5  Die Gestehungskosten werden pro Liter Benzinäquivalent dargestellt, da sich die Heizwerte von Benzin bzw. der Benzinfrak

tion in den verschiedenen Szenarien leicht unterscheiden können. 
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Württembergs verursacht die Bereitstellung von Wasserstoff. Dieser Wasserstoff wird für die 
Kraftstoffherstellung benötigt. Eine Reduktion bzw. Erhöhung der Bereitstellungskosten für 
Stroh um 25 €/t für zu einer Reduktion bzw. Erhöhung der Gestehungskosten für Benzin von 
0,10 €/lBenzinäq.. 

 

Abbildung 25: Gestehungskosten für Benzin im Kurzfrist-Szenario in Abhängigkeit der Kosten für die Strohbereitstellung 

Abbildung 26 zeigt die Gestehungskosten für Benzin im Referenz-Szenario (links) und Inno
vations-Szenario (rechts). Für beide Szenarien wird jeweils der Import von Methanol bzw. DME 
aus Finnland, Spanien und Brasilien berücksichtigt. Im Referenz-Szenario liegen die Geste
hungskosten für Benzin zwischen 3,0 und 3,3 €/lBenzinäq.. Bezogen auf 1 Liter Kerosinäquivalent 
liegen die Kosten zwischen 3,4 und 3,7 €. Etwa 90% der Kosten resultieren aus dem Import 
des Methanols. Die Hauptkostentreiber sind Windkraft- und Photovoltaikanlagen (zusammen 
43-52% der Gesamtkosten), Elektrolyse (13-17%) sowie die DAC-Anlage (9-11%). Diese Kosten 
beinhalten die abgeschriebenen Investitionskosten und alle Betriebskosten außer Strombe
reitstellung. Die Elektrolyse und die DAC-Anlage sind auch die größten Stromverbraucher (zu
sammen etwa 96-97% des gesamten Strombedarfs). Die DAC-Anlage benötigt etwa 30-40% 
des Strombedarfs. Den höchsten Strombedarf hat die DAC-Anlage in Brasilien. Der Strombe
darf für die DAC-Anlagen in Spanien bzw. Finnland ist um 11% bzw. 37% geringer (siehe An
hang). Der absolute Strombedarf für die Elektrolyse ist in allen Ländern in etwa gleich. Auf
grund des unterschiedlichen Gesamtstrombedarfs (durch die DAC-Anlage) ist der relative 
Strombedarf der Elektrolyse in Finnland (67%) am höchsten und in Brasilien (58%) am nied
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rigsten. Die Strombereitstellung durch Windkraft- und Photovoltaikanlagen ist das wesent
lichste Unterscheidungsmerkmal zwischen den betrachteten Ländern. Die spezifischen Strom
bereitstellungskosten pro genutzten Strom betragen für Spanien etwa 46 €/MWh, für Brasilien 
53 €/MWh und für Finnland 59 €/MWh. Diese Unterschiede kommen aus unterschiedlichen 
Volllaststunden für Windkraft- und Photovoltaikanlagen. Die unterschiedlichen Volllaststun
den führen auch zu unterschiedlichen Verhältnissen der Strombereitstellung aus Windkraft 
und Photovoltaik. In Spanien kommen 54% des Stroms aus Windkraftanlagen und 46% aus 
Photovoltaikanlagen. In Brasilien bzw. Finnland liegt das Verhältnis bei 78% bzw. 95% Wind
kraft zu 22% bzw. 5% Photovoltaik. Insbesondere Spanien profitiert damit von den niedrigeren 
Stromgestehungskosten von Photovoltaikanlagen im Vergleich zu Windkraftanlagen. Aller
dings sind die Volllaststunden von Photovoltaikanlagen auch niedriger als bei Windkraftanla
gen. Dies führt zum Beispiel dazu, dass die Elektrolyse in Spanien die niedrigsten Volllaststun
den hat und dementsprechend die größte Elektrolysekapazität in Spanien gebaut werden 
muss. Trotzdem sind die Gestehungskosten für das importierte Methanol am niedrigsten in 
Spanien (1,53 €/kg Methanol bzw. 2,7 €/lBenzinäq.). Die Gestehungskosten für Finnland betragen 
1,58 €/kg Methanol bzw. 2,8 €/lBenzinäq. und für Brasilien 1,65 €/kg Methanol bzw. 2,9 €/lBenzinäq.. 
Die Kosten für die Umwandlung des Methanols in Baden-Württemberg zu Kraftstoffen liegt bei 
etwa 0,3 €/lBenzinäq.. Die Hälfte dieser Kosten wird durch die abgeschriebenen Investitionskosten 
und Betriebskosten der Kraftstoffherstellung verursacht. 

Abbildung 26: Gestehungskosten für Benzin im Referenz-Szenario (links) und Innovations-
Szenario (rechts) jeweils für drei Exportregionen: Finnland, Spanien und Brasilien 
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Im Innovations-Szenario liegen die Gestehungskosten für Benzin zwischen 2,7 und 2,8 €/lBen

zinäq.. Bezogen auf 1 Liter Kerosinäquivalent liegen die Kosten zwischen 3,0 und 3,2 €. Die Kos
ten resultieren dabei zu 97% aus dem Import des DME. Die Zusammensetzung der Kosten für 
das importierte DME ist dabei in Finnland, Spanien und Brasilen größtenteils vergleichbar mit 
der Zusammensetzung der Kosten für das importierte Methanol im Referenz-Szenario. Aller
dings ist der konstante Wärmebedarf im Innovations-Szenario niedriger als im Referenz-Sze
nario. Im Referenz-Szenario wird die Wärme für die Methanoldestillation und im Innovations-
Szenario für die DME-Synthese benötigt. Da die Wärme durch eine Wärmepumpe bereitgestellt 
wird, ist damit im Innovations-Szenario auch der konstante Strombedarf niedriger als im Refe
renz-Szenario. Dieser niedrigere, konstante Strombedarf kann zu einem leicht anderen Ver
hältnis von Windkraft- und Photovoltaikanlagen als im Referenz-Szenario führen. Die Geste
hungskosten für das importierte DME liegen bei 2,27 €/kg (Finnland), 2,28 €/kg (Spanien) und 
2,39 €/kg (Brasilien). Die Gestehungskosten für DME sind damit etwa um den Faktor 1,4 höher 
als für Methanol. Dies entspricht in etwa auch dem Verhältnis aus Methanolbedarf und DME-
Output in der DME-Herstellung. Da der Heizwert von DME (28,4 MJ/kg) auch etwa Faktor 1,4 
höher ist als für Methanol (19,9 MJ/kg), sind die Kosten für Methanol und DME bezogen auf 
den Heizwert etwa gleich. Bezogen auf die Benzinkosten sind die Kosten für das importierte 
DME (2,6-2,7 €/lBenzinäq.) aber niedriger als für das importierte Methanol (2,7-2,9 €/lBenzinäq.). Dies 
liegt an der höheren Effizienz bei der Kraftstoffherstellung aus DME im Vergleich zur Kraft
stoffherstellung aus Methanol. Zusätzlich sind die abgeschriebenen Investitionskosten und 
Betriebskosten für die Kraftstoffherstellung aus DME (0,1 €/lBenzinäq.) niedriger als aus Methanol 
(0,3 €/lBenzinäq.). Die Kraftstoffgestehungskosten sind im Innovations-Szenario immer niedriger 
als im Referenz-Szenario aus drei Gründen: (i) Die Kraftstoffherstellung aus DME hat eine hö
here Effizienz als aus Methanol. In anderen Worten pro kWh DME kann mehr Kraftstoff produ
ziert werden als pro kWh Methanol. (ii) Die Kraftstoffherstellung aus DME hat im Vergleich zur 
Kraftstoffherstellung aus Methanol niedrigere Investitions- und Betriebskosten. (iii) Die IN
DIGO DME-Synthesetechnologie des Fraunhofer ISE ermöglicht die Herstellung von DME zu 
gleichen Gestehungskosten wie Methanol bezogen auf den Heizwert. 

Im Langfrist-Szenario liegen die Gestehungskosten für Benzin bei etwa 2,2 €/lBenzinäq. wenn 
Wasserstoff und CO2 (Worst-Case-Betrachtung) in Spanien hergestellt werden (Abbildung 
27). Wenn Wasserstoff und CO2 in Finnland hergestellt werden, liegen die Gestehungskosten 
bei etwa 2,4 €/lBenzinäq.. Im Vergleich zum Innovations-Szenario sind die Gestehungskosten 
damit etwa 10-20% niedriger. Die Reduktion der Gestehungskosten liegt insbesondere an ge
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ringeren spezifischen Investitionskosten für die Elektrolyse sowie für Windkraft- und Photo
voltaikanlagen. Außerdem sind die Kosten der Methanolherstellung deutlich gesunken, da 
die Anlage jetzt in Volllast betrieben wird. Der Kostenanteil des Transports ist im Langfrist-
Szenario im Vergleich zum Innovations-Szenario angestiegen. Bezogen auf 1 Liter Kerosin
äquivalent liegen die Kosten zwischen 2,4 und 2,7 €. 

 

Abbildung 27: Gestehungskosten für Benzin im Langfrist-Szenario jeweils für zwei Exportregionen: Finnland und Spanien 
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2.2. Sensitivitätsanalyse 

Im Kurzfrist-Szenario haben insbesondere die Kosten für die Strohbereitstellung einen großen 
Einfluss auf die Kraftstoffgestehungskosten. Deshalb werden in Abbildung 25 die Gestehungs
kosten für Benzin für drei Fälle (75, 100 und 125 €/t Stroh) dargestellt. Im Referenz- und Inno
vations-Szenario werden die Kraftstoffgestehungskosten zu etwa 65% durch die Auslegung 
der Windkraftanlagen, Photovoltaikanlagen und Elektrolyse verursacht. Diese Auslegung wie
derum ist abhängig von den Volllaststunden, die in den betrachteten Regionen erreicht werden 
können. Um den Einfluss genauer zu untersuchen, wird im Referenz- und Innovations-Szenario 
neben Finnland und Spanien auch Brasilen betrachtet. 

2.2. Regulatorischer Rechtsrahmen und Eignung 

Für das Referenz- und Innovations-Szenario wird überprüft, ob die Kraftstoffe den geforderten 
Mindestschwellenwert für die Treibhausgaseinsparungen entsprechend der Richtline zur För
derung der Nutzung von Energie aus erneuerbaren Quellen (Richtlinie (EU) 2018/2001) errei
chen. Im Vergleich zu den definierten Treibhausgasemissionen eines fossilen Brennstoffs von 
94 g CO2-eq/MJ müssen die Treibhausgasemissionen der Kraftstoffe aus dem Referenz- und 
Innovations-Szenario mindestens 70% niedriger sein, um als erneuerbare Kraftstoffe nicht-bi
ogenen Ursprungs (RFNBO) anerkannt zu werden. 

Beim Referenz- und Innovations-Szenario entstehen bei den folgenden Prozessen Treibhaus
gasemissionen die laut „Delegierte Verordnung (EU) 2023/1185“ berücksichtigt werden müs
sen: (i) Nutzung von Netzstrom, (ii) Schiffstransport mit fossilem Treibstoff und (iii) Nutzung 
von Erdgas zur Wärmebereitstellung in Deutschland. Im Referenz-Szenario liegen die Treib
hausgasemissionen für die drei betrachteten Exportländer zwischen 19 und 24 g CO2-eq/MJ 
und damit unter dem Schwellenwert von 28,2 g CO2-eq/MJ. Für Finnland und Spanien werden 
etwa 85% der Treibhausgasemissionen durch die Wärmebereitstellung mit Erdgas in Deutsch
land verursacht und etwa 10% durch den Schiffstransport. Aufgrund der deutlich längeren 
Transportdistanz ist für Brasilen der Schiffstransport für etwa 30% der Treibhausgasemissio
nen verantwortlich und die Bereitstellung von Wärme in Deutschland nur für 70%. Der Einfluss 
der Treibhausgasemissionen des Netzstroms ist in allen Ländern sehr gering. Im Innovations-
Szenario liegen die Treibhausgasemissionen für die 3 betrachteten Exportländer zwischen 6 
und 10 g CO2-eq/MJ und damit sehr deutlich unter dem Schwellenwert von 28,2 g CO2-eq/MJ. 
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Im Innovations-Szenario ist die Wärmebereitstellung in Deutschland für 45% (Import aus Bra
silien) bis 70% (Import aus Finnland) verantwortlich. Der Schiffstransport verursacht 25% (Im
port aus Finnland und Spanien) bis 54% (Import aus Brasilien) der gesamten Treibhaus
gasemissionen. 
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2.2. Transformationsprozess in Baden-Württemberg (BW) 

Der Markthochlauf von E-Fuels bietet ein erhebliches Potenzial für die Schaffung neuer Be
schäftigungsmöglichkeiten. Insbesondere kann Baden-Württemberg aufgrund seiner industri
ellen Struktur und seiner führenden Position im Maschinen- und Anlagenbau [1] in besonderer 
Weise profitieren. Der Ausbau der Produktion und der Export von Power-to-X-Anlagen, also 
von Maschinen, Anlagen und Komponenten für die Herstellung synthetischer Kraftstoffe, er
öffnet große Marktchancen. Die Technologieführerschaft in Schlüsselbereichen wie Anlagen
bau, Maschinenbau und Prozesssteuerung kann Arbeitsplätze entlang der gesamten industri
ellen Wertschöpfungskette sichern und ausbauen. Die Herstellung und der Betrieb dieser An
lagen sind personalintensiv und bieten mit einem hohen Anteil an Fachkräften stabile und 
überdurchschnittlich gut bezahlte Beschäftigung [2]. Ein erfolgreicher Markthochlauf von E-
Fuels kann somit sowohl direkte Beschäftigungseffekte durch zusätzliche Nachfrage nach An
lagen und Komponenten als auch indirekte Effekte durch vorgelagerte Zuliefersektoren aus
lösen. Die Beschreibung und Quantifizierung dieser Beschäftigungseffekte hängt von einer 
Vielzahl von Faktoren ab, die mit einer großen Unsicherheit behaftet sind wie etwa den zukünf
tigen Weltmarktanteilen, den technologischen Entwicklungen und wie hoch die Nachfrage 
nach E-Fuels tatsächlich ausfallen wird. Ziel dieser Untersuchung ist daher die Abschätzung 
der potenziellen direkten und indirekten Beschäftigungseffekte in BW., die durch den Export 
von PtX-Anlagentechnologien zur Deckung der nationalen E-Fuels-Nachfrage in Deutschland 
entstehen können. Es wurden zwei technologische Pfade für den Hochlauf der E-Fuels be
trachtet (DME- und Methanol-Pfad). Diese unterscheiden sich in technologischer Komplexität, 
Anlagenstruktur und Wertschöpfungstiefe. Die Analyse berücksichtigt diese Unterschiede, um 
ein differenziertes Bild möglicher Beschäftigungseffekte entlang der Wertschöpfungskette zu 
erhalten. 

Methodisches Vorgehen 

Die Quantifizierung der direkten und indirekten Beschäftigungseffekte basiert auf dem volks
wirtschaftlichen Input-Output-Modell und den Metadaten der „Input-Output-Rechnung 
2020“ des Statistischen Bundesamts Deutschland [3]. Diese Methode erlaubt eine Abbildung 
der Lieferverflechtungen zwischen einzelnen Sektoren einer Volkswirtschaft [4] und damit 
eine Berücksichtigung sowohl direkter als auch indirekter Effekte, die sich aus zusätzlichen 
Investitionen ergeben. Grundlage der Berechnungen ist die Abschätzung der in Deutschland 
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bis 2050 zu erwartende Nachfrage nach E-Fuels. Abbildung 28 zeigt den angenommenen Ver
lauf des Markthochlaufs nach einer Studie von Prognos zusammen mit Fraunhofer UMSICHT 
und dem Deutschen Biomasseforschungszentrum zu flüssigen Energieträgern für die Energie
wende in Deutschland [5]. Dieses Szenario beschreibt einen optimistischen Hochlaufpfad, bei 
dem E-Fuels einen wesentlichen Beitrag zur Defossilisierung des Verkehrs- und Industriesek
tors leisten. 

 

Abbildung 28: Prognose E-Fuels Markthochlauf 2035 - 2050 

Ausgehend von dieser Nachfrageentwicklung wird ermittelt, welche Anlagenkapazitäten er
forderlich sind, um die prognostizierte E-Fuels-Menge zu erzeugen. Die techno-ökonomische 
Analyse lieferte hierfür die relevanten Werte für Wirkungsgrad und Investitionskosten der ver
schiedenen Anlagentypen für das Jahr 2035. Die Berechnung umfasst alle wesentlichen Kom
ponenten der E-Fuels-Produktionskette: CO₂-Direct-Air-Capture-Anlagen, Elektrolyseure, Me
thanol-Syntheseanlagen, DME-Syntheseanlagen sowie Anlagen zur Umwandlung von Metha
nol oder DME in flüssige Kraftstoffe. Für jeden dieser Anlagentypen wurde die jährlich zuzu
bauende Leistung berechnet, die erforderlich ist, um die erwartete Nachfrage zu decken. Ab
bildung 29 zeigt beispielhaft die Entwicklung der Anlagenkapazitäten für den Methanol bzw. 
DME-Pfad bis 2050. 
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Abbildung 29: Anlagenleistung Methanol-und DME-Pfad 

In den Berechnungen wurden technologische Lernkurveneffekte berücksichtigt, indem bei je
der Verdopplung der installierten Kapazität eine Effizienzsteigerung der Anlagen auf Basis von 
Literaturquellen angenommen wurde. Gleichzeitig wurden die spezifischen Investitionskosten 
der verschiedenen Anlagentypen festgelegt. Auch hier wurde bei jeder Verdopplung der in
stallierten Kapazität ein Lernkurveneffekt berücksichtigt, um die Reduktion der spezifischen 
Investitionskosten im Zeitverlauf abzubilden. Dies ist in Abbildung 30 dargestellt.  
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Abbildung 30: Entwicklung spezifischer Investitionskosten Methanol- und DME-Pfad 

Basierend auf der Entwicklung der Anlagenkapazitäten und der Investitionskostenentwick
lung wurden die jährlichen Gesamtinvestitionskosten abgeleitet. Abbildung 31 zeigt die resul
tierenden Gesamtinvestitionen bis 2050. 
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Abbildung 31: Entwicklung Gesamtinvestitionen Methanol und DME-Pfad 

Die Investitionen wurden anschließend auf die einzelnen prototypischen Komponenten der 
Anlagen aufgeteilt und den entsprechenden Wirtschaftszweigen gemäß der Klassifikation der 
Wirtschaftszweige (WZ 2008) des Statistischen Bundesamtes zugeordnet [6]. 

Um den regionalen Effekt für BW zu bestimmen, wurde zunächst der Anteil Deutschlands am 
Weltmarkt für die jeweiligen Wirtschaftszweige herangezogen und anschließend der Anteil 
BWs am deutschen Markt berechnet. Für die entsprechenden Wirtschaftszweige wurde der 
Beschäftigungskoeffizient des Statistischen Bundesamts herangezogen, der die Zahl der Er
werbstätigen pro Million Euro Bruttoproduktionswert angibt. Mithilfe der Leontief-Inverse 
wurde der Gesamtbeschäftigungsvektor bestimmt. Dadurch konnte berechnet werden, wie 
viele Arbeitsplätze durch zusätzliche Investitionen im Anlagenbau und in den Zuliefersektoren 
entstehen könnten.  

20

40

60

80

100

120

140

160

180

200

220

Entwicklung Gesamtinvestitionen - Methanol- vs. DME-Pfad (Passiv-Szenario)

Jahre

G
es

am
tin

ve
st

iti
on

en
 (M

rd
. €

)

DAC ━━ Methanol DAC ┄┄ DME Elektrolyseur ━━ Methanol
Elektrolyseur ┄┄ DME Methanolsynthese ━━ Methanol Methanolsynthese ┄┄ DME
Methanol-to-Fuel ━━ Methanol DME Anlage ┄┄ DME DME-to-Fuel ┄┄ DME



  

 

Seite 57 von 77 

Szenarien zur Technologieführerschaft  

Um den Chancen einer potenziellen Technologieführerschaft beim Markthochlauf von E-Fuels 
gerecht zu werden, wurden drei Szenarien entwickelt. Diese sollen unterschiedliche Entwick
lungspfade abbilden, die sich durch proaktives Handeln ergeben können. Dadurch wird aufge
zeigt, wie sich ein aktives politisches und unternehmerisches Vorgehen, das zu einer Füh
rungsrolle in der internationalen E-Fuels-Technologie führen könnte, auf die Beschäftigungs
effekte auswirken würde. Im Passiv-Szenario wird davon ausgegangen, dass der schleichende 
Verlust des Weltmarktanteils Deutschlands im verarbeitenden Gewerbe anhält, sodass ein ge
ringerer Anteil der Wertschöpfung in Deutschland und somit auch in BW verbleibt. Die durch
schnittliche Entwicklung des deutschen Anteils am Weltmarkt im verarbeitenden Gewerbe der 
letzten zehn Jahre entspricht dabei der jährlichen Reduktionsrate des deutschen Anteils am 
Weltmarkt in diesem Szenario. Im BW-Vorreiter-Szenario bleibt der deutsche Weltmarktanteil 
konstant. Der Anteil BWs an der deutschen industriellen Wertschöpfung steigt zwischen 2035 
und 2040 um 10 Prozent und zwischen 2040 und 2050 um weitere 15 Prozent. Dieses Szenario 
beschreibt eine aktive Industriepolitik von BW, die auf regionale Technologieführerschaft und 
den Ausbau industrieller Kapazitäten zielt. Im Bund-BW-Turbo-Szenario wird ein steigender 
Weltmarktanteil Deutschlands im verarbeitenden Gewerbe angenommen, begleitet von einem 
Zuwachs des Anteils BWs. Von 2035 bis 2040 steigt der Weltmarktanteil Deutschlands um 10 
Prozent und der Anteil BWs am deutschen ebenfalls um 10 Prozent. Zwischen 2040 und 2050 
steigt der Weltmarktanteil Deutschlands um weitere 15 Prozent, ebenso der Anteil BWs. Dieses 
Szenario beschreibt die Möglichkeit, dass Deutschland und BW ihre Position als Technologie
führer im Bereich PtX-Technologien ausbauen. Tabelle 1 zeigt die in den drei Szenarien be
rechneten direkten und indirekten Beschäftigungseffekte, die durch den Export von PtX-Anla
gentechnologien zur Deckung der nationalen E-Fuels-Nachfrage entstehen  
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Abbildung 32: Beschäftigungseffekte Methanol-Pfad 

 

Abbildung 33: Beschäftigungseffekte DME-Pfad 
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Die Ergebnisse der Analyse zeigen, dass sowohl der Methanol- als auch der DME-basierte 
Technologiepfad zu sehr ähnlichen positiven Arbeitsmarkteffekten führen. Die starke indust
rielle Basis BWs im Maschinen- und Anlagenbau schafft dabei ideale Voraussetzungen, um 
von dieser Entwicklung überdurchschnittlich zu profitieren. Im Falle eines weltweiten Hoch
laufs von E-Fuels könnten sich diese positiven Arbeitsmarkteffekte nochmals deutlich verstär
ken. Entscheidend für die Realisierung dieser Effekte ist jedoch, welche industrielle und tech
nologische Rolle Deutschland und BW künftig einnehmen werden. Gelingt es, die Technolo
gieführerschaft in Schlüsselbereichen zu behaupten oder auszubauen, könnte sich daraus eine 
zentrale industrielle Chance ergeben. Dies würde nicht nur bestehende Beschäftigung im 
Hochtechnologiebereich sichern, sondern auch neue, qualifizierte Arbeitsplätze schaffen und 
die Wettbewerbsfähigkeit der Region langfristig stärken. Das Passiv-Szenario zeigt umgekehrt 
das Risiko, dass BW durch den Verlust von Marktanteilen und Technologieführerschaft Ar
beitsplätze verliert. Wenn notwendige Investitionen und Innovationsanstrengungen ausblei
ben, könnten Produktionskapazitäten und die damit verbundene Wertschöpfung andernorts 
generiert werden. Dies hätte negative Auswirkungen auf die mögliche Beschäftigungsentwick
lung und würde die industrielle Stärke der Region langfristig schwächen. 
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3. Erreichung der Erfolgskriterien 

3.1. Abgeschlossener Vergleich der Kosten, Wertschöpfung 
und Geschäftsmodelle des DME-Pfads mit dem Methanol-Pfad 
zur Produktion erneuerbarer Kraftstoffe in BW.  

Das Erfolgskriterium wurde erfüllt. Die Kraftstoffgestehungskosten des DME-Pfades wurden 
in Abbildung 26 mit denen des Methanol-Pfades verglichen. Die Kosten des DME-Pfades sind 
etwa 15% niedriger. Die Wertschöpfung inkl. Geschäftsmodell wurden in AP 2 analysiert. So
wohl der DME- als auch der Methanol-Pfad führen zu sehr ähnlichen positiven Arbeitsmarkt
effekten.  

3.2. Abgeschlossene Entwicklung von Handlungsempfehlun
gen zum Aufbau einer großindustriellen Produktion erneuerba
rer Kraftstoffe auf Basis von DME in BW.  

DME bietet gegenüber der Referenz Methanol technoökonomische Vorteile, wie klar heraus
gearbeitet wurde. Auf dieser Basis wurden konkrete Handlungsempfehlungen abgeleitet, um 
die sich daraus für BW ergebenden Chancen zu nutzen. 

3.3. Abgeschlossene Überprüfung der Normkonformität von 
Kraftstoffen aus dem DME-Pfad.  

Die erhaltenen Ergebnisse ermöglichen eine Bewertung der verschiedenen Kraftstofffraktio
nen hinsichtlich ihrer Normkonformität. Das Hauptprodukt Kerosin zeigt einen hohen Grad an 
Normenkonformität. 
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3.4. Aufbau eines DRY/DAC-Reaktors und Untersuchung der 
für eine Hochskalierung relevanten Eigenschaften.  

Die Experimente des ISE zeigen, dass der Energiebedarf der adsorptiven Trocknung aus
schließlich mit Silicagel bei allen klimatischen Bedingungen zu hoch für eine kommerzielle 
Anwendung ist. Für die Anwendung von MOFs oder Zeolithe müssen sehr effiziente Vortrock
nungskonzepte eingesetzt werden. Ohne Trocknung konnte durch den Einsatz des amin-ba
sierten Adsorptionsmittels Lewatit das Potential für das DAC-Reaktorkonzept nachgewiesen 
werden. Das Skalierungskonzept bietet die Möglichkeit, auf vorhandenen Fertigungseinrich
tungen mit relativ geringen Investitionen DAC-Module herstellen zu können. Fertigungsprinzi
pien aus der Automobilindustrie führen zu hoher Qualität bei geringen Kosten. Erste Optimie
rungsschleifen konnten die Strömungsbedingungen optimieren und zeigen Potential für wei
tere Verbesserungsmöglichkeiten. In Abbildung 34 ist der bewertete Reaktor dargestellt.  

   

Abbildung 34: Finales FracDAC-Scale-up in Zielgröße Ø600mm mit zwei in Reihe geschalteten 
Stacks. 

Aus den Ergebnissen können folgende Empfehlungen abgeleitet werden: 

🡺 Die Skalierung des Beheizkonzepts muss mit amin-basierten Sorptionsmittel über
prüft werden. Hierbei muss der Fokus auf die Degradation der amin-basierten Sorpti
onsmitteln gelegt werden. Das Reaktorkonzept muss auf den Entfall des Trockenstufe 
angepasst werden. 

🡺 Die Integration der Elektrolyseabwärme muss untersucht werden, um den Gesamtpro
zess effizienter zu gestalten und die Kosten zu minimieren.  
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3.5. Entwicklung einer Simulation des INDIGO-Verfahrens zur 
DME-Synthese.  

Es wurde ein Prozesssimulationsmodell des INDIGO-Verfahrens sowie des konventionellen 
DME-Verfahrens in der industriell etablierten Modellierungssoftware Aspen Plus erstellt. Zu
dem wurde für die Methanolsynthese ein Modell in Matlab genutzt. Für die Methanolsynthese 
und beide DME-Verfahren wurden die techno-ökonomischen Kennzahlen berechnet und dem 
Konsortium zur Verfügung gestellt. Hierbei zeigten sich gegenüber des konventionellen Ver
fahrens zwar höhere CAPEX des INDIGO-Verfahrens, jedoch stark verringerte Betriebskosten, 
sodass die Gesamtkosten des INDIGO-Verfahrens insgesamt günstiger sind. Alle im Projekt 
vorgesehenen Arbeiten konnten termingerecht durchgeführt werden. 

3.6. Optimierung des eDtO-Verfahrens zur Produktion von Ben
zin, Kerosin und Diesel. 

In experimentellen und simulativen Arbeiten wurde die Synthese von Benzin-, Kerosin und Die
sel-fraktionen auf der Basis von DME über Olefine als Zwischenprodukte untersucht. Diese 
wurde durch Oligomerisierung, Hydrierung und Destillation in die gewünschten Kraftstofffrak
tionen umgewandelt. Erste Optimierungen zeigten, dass nicht-olefinische Komponenten auf
grund ihrer Inertheit nur einen sehr geringen Einfluss auf Oligomerisierungsprodukte haben. 
Eine Temperaturvariation bei der Oligomerisierung bietet Optimierungsmöglichkeiten für die 
Produktverteilung bietet; z.B. führt eine höhere Temperatur zu mehr Diesel. Für eine weitere 
Optimierung sind zusätzliche Experimente zu Prozessparametern (Temperatur, Druck, Kataly
sator) nötig. Im Rahmen eines weiteren Scale-ups könnten Rückführungen und Wärmeflüsse 
integriert werden. Folglich stellt der am KIT entwickelte DtO-Prozess in Kombination mit der 
Olefin-Oligomerisierung ein vielversprechendes Potenzial zur Synthese von DME basierten 
Kraftstoffen dar. In der Prozesssimulation (Aspen Plus) wurde der laborbasierte Batchprozess 
der DME-Umwandlung zu Kraftstoffen als kontinuierlicher Prozess in technisch relevantem 
Maßstab abgebildet. Die Simulation stimmt gut mit den experimentellen Ergebnissen aus dem 
Labor überein. Für realistischere Simulationen und Prozessoptimierung sind jedoch detaillier
tere und weitere Daten nötig. Dazu sollten DtO- und Oligomerisierungsreaktoren kombiniert 
und kontinuierlich betrieben werden. Außerdem ist eine Hochskalierung zu einer Pilotanlage 
erforderlich, in der alle weiteren vor- und nachgelagerten Prozessstufen zur Produktauftren
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nung enthalten sind. Dies ermöglicht die Erfassung betrieblicher Herausforderungen, der Pro
zessgrenzen und Nebenprodukte sowie präzisere Angaben zu Produktqualität und -ausbeute. 
Die gewonnenen Daten verbessern die Grundlage für Simulationen für die weitere Prozessent
wicklung und erhöhen die Verlässlichkeit der TEA-Bewertung. 
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Anhang 

Methodik zur Berechnung der Kraftstoffgestehungskosten 

Die Gestehungskosten werden nach der folgenden Gleichung berechnet: 
 

𝐺𝑒𝑠𝑡𝑒ℎ𝑢𝑛𝑔𝑠𝑘𝑜𝑠𝑡𝑒𝑛 =�
𝐶𝐴𝑃𝐸𝑋� ∗ 𝐴𝑁𝐹� + 𝑂𝑃𝐸𝑋�

𝑚
���

 

 
Mit CAPEX:  Investitionskosten in EUR 
 OPEX:   jährliche Betriebskosten in EUR/a 
 ANF:   Annuitätenfaktor in 1/a 
 m:  jährliche Produktmenge z.B. in Liter/a 
 i:   Index für Komponente (z.B. Elektrolyse, Methanolherstellung) 
 
Der Annuitätenfaktor wird nach der folgenden Gleichung berechnet: 

𝐴𝑁𝐹� =
𝑊𝐴𝐶𝐶(1 +𝑊𝐴𝐶𝐶)��
(1 +𝑊𝐴𝐶𝐶)�� − 1

 

 
Mit WACC:  Kapitalkosten (weighted average capital costs) 
 n:  Lebensdauer der Komponente in a 
 i:   Index für Komponente (z.B. Elektrolyse, Methanolherstellung) 
 
Die Investitionskosten (CAPEX) und Betriebskosten (OPEX) werden auf Basis der 
Equipmentkosten und den in 
und Betriebskosten. Die Equipmentkosten werden auf Basis von Peters et al. 2003 bestimmt. 

 dargestellten Faktoren berechnet. Die Be-
rechnung der Investitionskosten geht immer davon aus, dass „State-of-the-Art“ Komponen
Quellen: Albrecht et al. 2017, Peters et al. 2003

Abbildung 35: Faktoren für die Bestimmung der Investitions- 


ten von chemischen Anlagen gebaut werden. Daher können die im Projekt ermittelten Inves

titionskosten insbesondere bei „First-of-its-Kind“ Anlagen (z.B. Kraftstoffherstellung aus 
DME mit einem hohen Anteil an SAF) deutlich niedriger ausfallen als Investitionskosten, die 
von Anlagenherstellern angegeben werden. 
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Abbildung 35: Faktoren für die Bestimmung der Investitions- und Betriebskosten. Die Equipmentkosten werden auf Basis von 
Peters et al. 2003 bestimmt. Quellen: Albrecht et al. 2017, Peters et al. 2003 

Daten und Annahmen für die techno-ökonomische Analyse 

Land WACC für chemische Anlagen WACC für Photovoltaik, Windkraft, Elektrolyse, 
Direct Air Capture und Schiffe 

Deutschland 8,0% [3] 4,5% [1] 

Finnland 8,0% [3] 4,5% [1] 

Spanien 8,0% [3] 5,0% [1] 

Brasilien 10,0% [4] 8,0% [2] 

Tabelle 9: Weighted Average Cost of Capital (WACC); Quellen: [1] Holst et al. 2025, [2] IRENA 2025 
[3] Annahme wurde in Absprache mit Projektpartnern festgelegt; 
[4] Für Brasilien wurde ein höherer WACC für die chemischen Anlagen angenommen als für Deutschland, Finnland und Spanien, 
da auch der WACC für die restlichen Komponenten signifikant höher ist 

 

  Photovoltaik (Anlagenlebensdauer: 30 a) Windkraft (Anlagenlebensdauer: 25 a) 

Jahr Land CAPEX OPEX CAPEX OPEX 

2035 Finnland 730 €/kW 14,5 €/(kW*a) 1550 €/kW 46 €/(kW*a) 

2035 Spanien 650 €/kW 13 €/(kW*a) 1375 €/kW 41 €/(kW*a) 

2035 Brasilien 500 €/kW 10 €/(kW*a) 1250 €/kW 40 €/(kW*a) 

2040 Finnland 700 €/kW 14 €/(kW*a) 1500 €/kW 45 €/(kW*a) 

2040 Spanien 600 €/kW 12 €/(kW*a) 1350 €/kW 40,5 €/(kW*a) 

Tabelle 10: Annahmen für Photovoltaik und Windkraft; Quellen: Satymov et al. 2022, IRENA 2024, Kost et al. 2024 

Capital Expenditures (CAPEX) CAPEX = FCI

Fixed Capital Investment (FCI) FCI = 4,86 x E

Direkte Kosten (D):
- Equipment (E): 1,00 x E
- Installation: 0,47 x E
- Instrumentierung: 0,36 x E
- Verrohrung: 0,68 x E
- Stromversorgung: 0,11 x E
- Gebäude: 0,18 x E
- Erdbau: 0,10 x E
- Nebenanlagen: 0,55 x E

Indirekte Kosten (I):
- Engineering und Aufsicht: 0,33 x E
- Ausgaben für den Bau: 0,41 x E
- Genehmigungen: 0,04 x E

Weitere Kosten:
- Zuschlag für Kontraktoren: 0,21 x E
- Ungeplante Ausgaben: 0,42 x E

Operational Expenditures (OPEX)

Fixe Kosten:
- Versicherung und Steuern: 0,02 x FCI
- Gemeinkosten (GK):     0,5 x (Ak+BÜ+BS)
- Verwaltungskosten: 0,25 x GK

Variable Kosten:
- Inputs (z.B. Methanol, Strom, Dampf, Kat.)
- Arbeitskräfte für Betrieb (AK)
- Betriebsüberwachung (BÜ): 0,15 x AK
- Laborgebühren (LG): 0,20 x AK
- Wartung u. Reparaturen (WR): 0,02 x FCI
- Betriebsstoffe (BS): 0,15 x WR
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Jahr CAPEX OPEX Strombedarf Lebensdauer Sys
tem 

Lebensdauer Stack 

2035 1250 €/kW 25 €/(kW*a) 51 kWh/kg H2 30 a 85.000 h 

2040 1000 €/kW 20 €/(kW*a) 50 kWh/kg H2 30 a 85.000 h 

Tabelle 11: Annahmen für Elektrolyse; Ausgangsdruck H2: 30 bar; CAPEX beinhaltet auch den Stack, nach 85.000 Betriebsstun
den wird der Stack gewechselt, Kosten für den Stackwechsel (20 % des CAPEX) werden zusätzlich berücksichtigt; Quellen: 
Holst et al. 2025, Jacobasch et al. 2021, Böhm et al. 2020, Holst et al. 2021, Smolinka et al. 2018 

Jahr Land Strombedarf CAPEX OPEX 

2035 Finnland 3,02 kWh/kg CO2 625 €/(t CO2/a) 74 €/ t CO2 

2035 Spanien 4,27 kWh/kg CO2 640 €/(t CO2/a) 77 €/ t CO2 

2035 Brasilien 4,65 kWh/kg CO2 645 €/(t CO2/a) 71 €/ t CO2 

2040 Finnland 3,02 kWh/kg CO2 625 €/(t CO2/a) 65 €/ t CO2 

2040 Spanien 4,27 kWh/kg CO2 640 €/(t CO2/a) 65 €/ t CO2 

Tabelle 12: Annahmen für Direct Air Capture; Ausgangsdruck CO2: 30 bar; Anlagenlebensdauer: 30 a; Quelle: Berechnungen von 
PUREM und Fraunhofer ISE im Projekt 

Prozess Land Strohbedarf Strombedarf Wärmebedarf 

Biomassepyrolyse und  
-vergasung[1] 

Finnland 1,92 kg 0,21 kWh -- 

Synthesegas-Aufberei
tung[2] 

Finnland -- 0,07 kWh 0,17 kWh 

Tabelle 13: Bedarfe für Synthesegasherstellung aus Stroh pro kg Synthesegas; Wärmebedarf in Finnland wird Erdgas gedeckt; 
Quellen:  [1] Trippe et al. 2010, Trippe et al. 2011,  [2] Prozesssimulationen vom KIT im Projekt 

  Synthese Destillation 

Szenario Land Synthese
gas-bedarf 

CO2-Bedarf H2-Bedarf Strombedarf Wärmeüber
schuss 

Wärmebe
darf 

Kurzfrist Finnland 1,28 kg -- -- 0,11 kWh 0,56 kWh 0,55 kWh 

Referenz Finnland, 
Spanien, 
Brasilien 

-- 1,48 kg 0,19 kg 0,14 kWh 0,21 kWh 0,61 kWh 

Innovation und 
Langfrist 

Finnland, 
Spanien, 
Brasilien, 
Deutschland 

-- 1,48 kg 0,19 kg 0,14 kWh 0,21 kWh 
Nicht 

notwendig 

Tabelle 14: Bedarfe für Methanolherstellung pro kg reinem Methanol; Eingangsdruck H2 und CO2: 30 bar; Wärmeüberschuss wird 
genutzt, um Wärmebedarf der Destillation bzw. der DME-Herstellung zu decken; Wärmebedarf in Deutschland wird durch Erd
gas gedeckt; Wärmebedarf in Exportländern (Finnland, Spanien und Brasilien) wird durch Hochtemperatur-Wärmepumpe ge
deckt; Quelle: Prozesssimulationen vom Fraunhofer ISE im Projekt 
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Szenario Land Methanolbedarf Strombedarf Wärmebedarf 

Kurzfrist  
(konventionell) 

Finnland 
1,39 kg 0,001 kWh 0,76 kWh 

Innovation und 
Langfrist  
(INDIGO) 

Finnland, Spanien, 
Brasilien, Deutschland 1,39 kg 0,01 kWh 0,72 kWh 

Tabelle 15: Bedarfe für DME-Herstellung pro kg DME; Wärmebedarf in Deutschland wird durch Erdgas gedeckt; Wärmebedarf in 
Exportländern (Finnland, Spanien und Brasilien) wird durch Hochtemperatur-Wärmepumpe gedeckt; [1] reines Methanol, [2] 
Methanol-Wasser-Gemisch, Angabe bezieht sich auf reines DME; Quelle: Prozesssimulationen vom Fraunhofer ISE im Projekt 

 

Szenario Land DME- bzw. 
Methanolbe

darf 

H2-Bedarf Strombe
darf 

Wärmebedarf Produkte 

Kurzfrist 
Deutsch
land 

1,72 kg DME 0,045 kg 0,004 kWh -- 
70% 
30% 

Benzin 
LPG 

Referenz 
Deutsch
land 

2,57 kg MeOH 0,023 kg 0,15 kWh 1,62 kWh 
29% 
49% 
22% 

Benzinfraktion 
SAF 
LPG 

Innovation und 
Langfrist 

Deutsch
land 

1,66 kg DME 0,006 kg 0,003 kWh -- 

38% 
45% 
10% 
7% 

Benzinfraktion 
SAF 
Dieselfraktion 
LPG 

Tabelle 16: Bedarfe für Kraftstoffherstellung pro kg Produkt; Wärmebedarf in Deutschland wird durch Erdgas gedeckt; Quelle: 
Prozesssimulationen vom KIT im Projekt 
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Prozess Szenario Output 
in kt/a 

Output 
in MW 

CAPEX in 
Mio. € 

CAPEX in 
T€/MW 

OPEX in  
Mio. €/a 

OPEX in 
%CAPEX/a 

Biomassepyrolyse 
und -vergasung 

Kurzfrist 490[1] 319[1] 293 

978 

30 10,3% 

Syngas-Aufberei
tung 

Kurzfrist -- -- 19 2,5 12,9% 

Methanolherstellung Kurzfrist 200 138 73 526 6,5 8,9% 

Methanolherstel
lung[2] 

Referenz 500 345 135 391 10 7,6% 

Methanolherstel
lung[2] 

Innovation 500 345 132 381 8,0 6,1% 

Methanolherstellung Langfrist 1000 691 231 334 13 5,7% 

DME-Herstellung Kurzfrist 144 142 3.5 25 4,3 124,8% 

DME-Herstellung Innovation 359 354 26 74 4,7 17,9% 

DME-Herstellung Langfrist 179 709 53 75 6,5 12,3% 

DME-to-Gasoline Kurzfrist 84 128 55 429 5,3 9,6% 

Methanol-to-Fuel Referenz 195 299 211 705 16 7,8% 

DME-to-Fuel Innovation 217 333 61 182 8,1 13,3% 

DME-to-Fuel Langfrist 434 667 100 150 11 10,8% 

Tabelle 17: Investitionskosten (CAPEX) und Betriebskosten (OPEX) für chemische Anlagen; Anlagenlebensdauer: 15 a; Input [1] 
an Stroh (trocken),   [2] Da die Methanolherstellung dynamisch modelliert wird, kann die installierte Kapazität auch höher sein; 
Quelle: Kostenberechnung vom Fraunhofer ISE im Projekt, 

Jahr Erdgas[2] Wasserstoff Stroh[5] 

2030 23 €/MWh 6 €/kg[3] 100 €/t 

2035 24 €/MWh 5,5 €/kg[4] -- 

2040 26 €/MWh 4-5 €/kg[1] -- 

Tabelle 18: Kosten für Erdgas, Wasserstoff und Stroh; [1] Kosten sind zum Vergleich angegeben; Diese Kosten sind keine Annah
men, sondern Ergebnisse der Simulationen mit H2ProSim. Im Langfrist-Szenario wird der gesamte Wasserstoff durch eine Pipe
line zur Verfügung gestellt. Die Kosten von 4 €/kg gelten für Spanien und von 5 €/kg für Finnland; Quellen: [2] IEA 2024, [3] 
Ruske et al. 2025,  Mittelwert aus Kosten f[4] ür 2030 und 2040,  [5] Annahme von Fraunhofer ISE und KIT im Projekt 

 Netzstrom 

Jahr Finnland Spanien Brasilien Deutschland 

2030 65 €/MWh[1] -- -- 80 €/MWh[3] 

2035 100 €/MWh[2] 100 €/MWh[2] 100 €/MWh[2] 90 €/MWh[3] 

2040 100 €/MWh[2] 100 €/MWh[2] -- 80 €/MWh[3] 

Tabelle 19: Kosten für Netzstrom; Quellen:  [1] Wärtsilä 2024,  [2] Holst et al. 2025, Kosten für Netzstrom, wenn kein Strom aus 
Windkraft und Photovoltaik zur Verfügung steht [3] Luderer et al. 2025 
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Land Schiffsdieselbedarf für 
Methanoltransport 

(Referenz-Szenario) 

Schiffsdieselbedarf für 
DME-Transport 

(Kurzfrist- und Innovati
ons-Szenario) 

Distanz auf dem Meer 
bis nach Rotterdam 

Distanz auf dem Rhein 
Rotterdam - Karlsruhe 

Finnland 10.1 kg/t Methanol 11.1 kg/t DME 2560 km 670 km 

Spanien 9.8 kg/t Methanol 10.7 kg/t DME 2480 km 670 km 

Brasilien 31.2 kg/t Methanol 34.1 kg/t DME 8032 km 670 km 

Tabelle 20: Annahmen für Schiffstransport; Kosten für Schiffsdiesel: 630 €/t; Quelle: Simulationen mit H2ProSim von Fraunhofer 
ISE im Projekt 

Land Distanz[1] Kosten CO2-Transport[2] Kosten H2-Transport[1] 

Finnland 3265 km 30 €/t CO2 0,69 €/kg H2 

Spanien 2118 km 20 €/t CO2 0,43 €/kg H2 

Tabelle 21: Annahmen für Pipelinetransport; Quellen:  [1] Simulationen mit H2ProSim von Fraunhofer ISE im Projekt,  abgeleitet [2]
aus Simonsen et al. 2024 
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