Der Sauerstoff wird nach der Vorwdrmung iiber getrennte Disen
zugefiihrt. Die Schlacke wird fliissig aus dem Reaktor abgezogen.
Tnshesondere bei der Verwendung von Sauerstoff sind eine stets
gleichbleibende und gute Mischung von Kohle, Dampf und Sauer-
stoff und gleichbleibende Vorhelztemperaturen wesentlich fiir
den stdrungsfreien Betrieb des Reaktors {(Betriebsergebnisse
siehe Tabelle 4-4).

4.1.4.1.5 US Bureau cof Mines—(Morgantown*)Verfahrenl’5'13)

Dieses Verfahren wurde in einer Versuchsanlage gleichfalls ia
Morgantown erprobt. Per Reaktor ist im Prinzip dhnlich aufge-
baut wie beim Texaco-Verfahren. Die Wdnde des zylindrischen
Reaktors werden durch ein von Wasser durchflossenes ROhrensys-
tem gekiihlt, Die Zuflhrung der Reaktanten erfolgt von obhen,
die Vergasung im abwdrtsgerichteten Strom. Der Gasaustritt und
der Schlackenanflupf liegen im unteren Teil des Reaktors. Im
Gegensatz zum Texaco-Verfahren werden Staubkohle, Dampf und
sauerstoff dem Reaktor vollkommen vorgemischt zugefilhrt., Etwa
in halber HOhe der zyiindrischen Reaktionskammer wird das Re-

aktionsgas durch Eindilisen von Wasser abgeschreckt.

4.1.4.1.6 Vergasung mittels Fremdwirme

— o i | — e e samm m e — o —m e ma e —

Die Wirmebilanz der Kohlevergasung zeigt, daB etwa ein Drittel
des im Brennstoff eingebrachten Heizwertes notwendig ist, um
den Wirmebedarf der Vergasung zu decken. Allen bisher behan~
delten Verfahren gemeinsam ist die Erzeugung dieser Wdrme
innerhalb des Reaktionsraumes durch partielle Ver-
brennung von Einsatzkohle mit Sauerstoff. Die direkte Verwen-
dung von Luft als sauerstofftridger scheidet aus, da das Pro-
duktionsgas dabei zwangslaufig auch den Stickstoff aus der
Luft enthalten wiirde und dieser sowohl bei der Hydrierung als
auch bei der Synthese stdrt.

Eine Einsparung der Sauerstoffanlage ist mB8glich, wenn die
notwendige Reaktionswidrme dem Vergaser indirekt - durch Aus-

senbeheizung oder mittels umlaufender Warmetriger - zugefihrt
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wird. In diesem Fall kann die Wirme aus der Kohle auch duxrch
Umsetzung mit Luft erzeugt werden, da die Verbrennungsgase in-
folge ridumlicher Trennung von Wiarmeerzeugung und Vergasung
nicht in das Produktionsgas gelangen. An die Stelle der o0.9.
Sauerstofferzeugung treten dann als Kostenfaktoren der kompli-
zierte Vergaseraufbau bei gleichzeitig geringerer spezifischer
Leistung und die zusdtzlichen Ubertragungsverluste bei der
wirmezufuhr zum Vergasungsreaktor. Insbesondere bei den hohen
Wirmepreisen der Kohle in der BRD erwies sich daher die direkte
Erzeugung der Wirme im Reaktionsraum trotz der hohen Nel.enko-
sten fiir den Sauerstoff als giinstiger.

Andererseits ergaben sich aus dieser Tatsache Uberlegungen,
die Reaktionswirme durch Abwirme aus Kernreaktoren zu decken.
Voraussetzung ist, daBf die Wirme bei einem fiir die Vergasung
hinreichenden Temperaturniveau zur Verifiigung steht., Wirde bei
einem Kernreaktor (nach Schulten) mit Heliumklihlkreislauf eine
Austrittstemperatur von ca. 1100°C erreichbar sein, dann wire
die Vergasung von Kohle technisch m&olich, sofern betriebs-
sichere Einrichtungen zur {ibertragung der Wirme in den Ver-
gasungsreaktor geschaffen werden k&nnen. Bei den bislang er-
reichbaren Temperaturen von weniger als 950°C ist die direkte
Vergasung von Steinkohle mit Wasserdampf ausgeschlossen, die
Vergasung von Braunkohle wahrscheinlich und die katalytische
Umsetzung von Kohlenwasserstoffen (Methan) mit Sicherheit msg-
lich. Der wirtschaftliche Nutzen einer solchen Kombination von
Kernreaktor und XKohlevergasung wird entscheidend vom Verrech=-

nungspreis flir die iibertragene Wirme bestimmt.

In den USA wird als weitere Mdglichkeit eine elektrische Be-
heizung des Reaktionsraumes diskutiert. In diesem Fall ist der
Wirmepreis der elektrischen Energie maBgebend flir den wirt-
schaftlichen Erfolg.
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4,1.4.2 Umsetzung von Restgasen aus Hydrierung und
Synthese_oder _von Erdgas
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Gegenliber der Vergasung faester Brennstoffe sind die Anlagen zur
Erzeugung von Hydrierwasserstoff bhzw. Synthesegas aus Restgasen
oder Erdgas weitaus einfacher in Aufbau und Betrieb (siehe

Abb. 4-4). Als Reaktionspartner werden Sauerstoff, Sauerstoff/

Wasserdampf-Cemische oder nur wWasserdampf angewendet.

4.1.4.2.1 Nichtkatalytaische partielle Verbrennung von
¥ohlenwasserstoffenl?-20)

e T Y v i ama met e o m e amm mme e e e e e A e

Anlagen nach Texaco baw. Shell haben sich in zahlreichen Wer-
ken zur Erzeugung der Ausgangsgase fir die ammoniak- bzw.
Methanolsynthese kewdhrt. Der Verfashrensdruck liegt in den
meisten Fillen um 25 at bei einer stiindlichen Gaserzeugung von
20 000-40 000 Nm3 (CO+H2)/h und Reaktor. Ein von Texaco in Zu-
sammenarbeit mit der BASF in Ludwigshafen errichteter Reaktor
hat bei einem auf 80 at gesteigerten Verfahrensdruck die etwa
dreifache Leistung ,{(ca. 120 000 Nm3/h) eines bei 25-30 at be-
triebenen Reaktors gleicher Grége. Diese Proze8flhrung kénnte
fiir die Erzeugung von Hydrierwasserstoff von Interesse sein,

Bei der Synthese liegt der verfahrensdruck nur um 25 at.

Typisches Kennzeichen dieser vVerfahren ist der zylindrische,
einbautenlose Schachtreaktor, dem Kohlenwasserstoff, Wasser=-
dampf und Sauerstoff nach zumeist getrennter Vorwdrmung gut
vorgemischt von oben durch einen zentralen Brenner zugefihrt
werden. Das Verfahren stellt keine besonderen Anforderungen an
die Art und Reinheit der Einsatzstofie, auch Riickstandsdle
knnen stdrungsfrei vergast werden. Die zugehdrige Sauerstoff-
anlage ist ein kostensteigernder Faktor, sowohl in den Inver-

stitions= als auch in den Betriebskosten.

Die Reaktionstemperatur liegt bei Verwendung von Methan als
Einsatzprodukt bei etwa 1500°C. Das Produktgas besteht aus Was-
serstoff, Kohlenoxid, Kohlendioxid und unbedeutenden Mengen an

Methan. AuBerdem enthilt es geringe Anteile an festem Kohlen-
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stoff (RuB), dessen Menge vom Einsatzgemisch und von der Pro-
zegfihrung abhingig ist, Schwefel aus dem Einsatzprodukt liegt
im Produktionsgas fast ausschlieslich als HZS vor.

Das Gas wird am FuBe des Reaktors abgezogen, durch Quenchkiih-
iung oder in einem Abhitzekessel teilweise abgekiihlt und nach
der Rufabscheidung der {iblichen Gasaufbereitung bis zur erfor-
derlichen Reinheit unterworfen. Tabelle 4-5 bringt einige Er-

gebnisse aus dem Betrieb von Grofanlagen dieses Typs.

Tabelle 4-5: Betriebsergebnisse'Shell— bzw. Texaco-

Verfahren

Einsatzstoff | Schwerdl Benzin Erdgas
C/H-Verhiltnis, Cew.% 5,2 7,1 5,2 3
Verfahrensdruck, at 31,5 80 31,5 31,5
02/C-Verhéltnis, Mol 0,46 0,44 0,63 0,67
Hzo/C—Verhéltnis, Mol 0,32 0,39 0,27 -
Rohgasanalyse

COo» % 4,3 5,2 4,8 2,6

Cco % 46,9 44,9 41,8 34,5

Ho % 46,2 48,3 51,7 61,4

CHy % Q0,3 0,7 0,3 0,3

No % 1,4 0,7 1,4 1,4

HoS % 0,9 0,2 sp. -
Verbrauch je 10C0 Nm3 (CO+H2)

EKohlenwasserstoff, kg 365 345 323 277

Sauverstoff, Nm3 260 244 254 269

Dampf, ' kg i 140 170 115 -

4.1,4,2.2 Autotherme Umsetzung mit H,0 und Oz an
Nickelkatalysatorenl,3r21)

e e T L T e T T T et mm s e e mm e e m e

Anlagen dieser Art sind zur Herstellung von Synthesegas oder
von Ferngas aus Raffineriegasen in verschiedenen Werken in Be-
trieb. Vorteile gegeniiber der nichtkatalytischen partiellen
Verbrennung sind der um etwa 30% geringere Sauerstoffbedarf
und die niedrigere Reaktionstemperatur von ca. BSOOC, 50 dab

auch die Anforderungen an die Werkstoffe geringer sind,. Die



Vverfahren dieser Gruppe sind auf niedrigsiedende bzw. gasfdr-
mige Einsatzprodukte beschrdnkt und es ist zuvor eine Entschwe-

felung bis auf einen Gehalt von weniger als 5 ppm erforderlich.

Die Anlagen von Didier bzw. Lurgi in den Raffinerien bhei
Karisruhe sind im Prinzip sehr dhnlich. Der Unterschied liegt
in der Strémungsrichtung im Reaktor, die jedoch koinen ent-
scheidenden Einflup auf die Betriebsergebnisse hat. In Tabelle

4-6 sind einige Betriebszahlen wiedergegeben.

Tabelle 4-6: Betriebsergebnisse der katalytischen Um=
setzung von Raffineriegasen bzw., Erdgas
mit {Sauverstoff und) Wasserdampf

Umsetzung mit | Oo+lz0 Mo
Einsatzstoff Raoffinericgas Exrdgas
Verfahrensdruck at 18 25
Analyse des Einsatzgases
Hy 3 9,8 -
CoHg % 33,5 0,5
CaHg kS 20,9 0,2
Cr+ % 0,5 -
Ny % 1,0 2,8
COp % - 0,5
100,0 100,0
Verbrauch e 1000 Nm3 (CO+H3)
Kohlenvasserstoff ng 240 280
Sauerstoff Nm 250 -
Dampf (Sp.Wasser) kg 870 400
Strom kwh io4 21
Kiihlwasser m3 7 3
Analyse des Spaltgases
CO2 % 21,8 8,9
co % 23,6 13,6
Hy % 53,1 74,8
CHly % 1,2 1,4
No 2 0,3 1,4
160, 100,0
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4.1.4.2.3 Umsetzung mit Wasserdampf an Nickel-
katalysatoren im Réhrensgaltofenzdfzj)

Rhrenspaltdfen sind sowohl in der chemischen Grogindustrie

als auch in der &ffentlichen GasversOrgung seit langem zur Gas-
erzeugung aus Erdgas oder'niedrigsiedendén Kohlenwasserstoffen
in Betrieb. Die Umsetzung mit Wasserdampf erfolgt bel ca. 800°C
in aufenbeheizten Rohren am Nickelkatalysator. Der Verfahrens-
druck betrdgt bis zu 25 at. Da der Einsatzkohlenwasserstoff
nicht mehr als 0,5-1,0 ppm Schwefel enthalten darf, hat der
Spaltung zumeist eine hydrierende Entschwefelung an Kobalt-
Molybd&n-Katalysatoren vorauszugahen. Es entfilli jedoch die
Sauerstoffanlage., Die Anlagekosten sind im allgemeinen um 1/3-
1/4 niedriger als bei Anlagen zur partiellen Verbrennung. tiher
einige charakteristische Betriebszahlen gibt Tabelle 4-6 Auf~
schluB, |

4.1.5 Nachbehandlung ins Rohgases und Gasrcinigurg

Je nach der Rusgangsbasis und dem Verfahren der Gaserzeugung
miissen die arzeugten Rohgase einer mehr cder weniger umfang=-
reichen Nachbehandlung und Reiniqung unterworfen werden, um die
fiir die Hydrierung bzw. Synthese notwéndige Zusammensetzung und

Reinheit zu erzielen.

Stauh und Ruf, Teer, Phenole usw. werden - sofern vorhanden -

vor bzw. in der sog. Kondensation abgeschiieden.

zur Herstel.ung von Synthesegas mit vorgegehenem CO/HZ—Ver-
h#ltnis erfolgt eine teilweise Xonvertierung des Kohlenoxids
mit Wasserdampf an Eisen-Chrom-Katalysatoren bei 380-420C. In
Einzelfillen und unter der Veoraussetzung schwefelfreien Gases
kann an Xupfer-Chrom-Katalysatoren bei Temperaturen von 2Z0-
260°C und entsprechend geringem Wasserdampfbedarf gearbeitet
werden. Im Falle der Wasserstofferzeugung folgt zur vollstandi-
gen Entfernung des Kohlenoxids nach der zumeist mehrstufigen
CO-Konvertierung eine Wische mit Kupferlauge oder eine Methani-

sierungsstufe.
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Fiir die weitere Gasreinigung kommen die frijher angewendeten
Trockenreinigungsverfahren nicht mehr in Betracht. Physika-
l1ische bzw. chemische Wdschen mit umlaufenden Waschldsungen

fihren bei geringerem Aufwand zu besseren Ergebnlssen.

In Gropanlagen bewihrt hat sich das Rectisol- Ver;ahren, bei
dem durch mehrstufige Widsche mit Methsnol bei ca. =60 °c aus
dem Rohgas einer vohle~Druckvergasung nach Lurgi ein Reingas
erzeugt wird, das frei von itavzbildnern, Metallcarbonylen und
Cyanwasscrstoff ist und weniger als 10 ppm CO 1 ppm NH3 und
0,02 ppm 8 enthilt, Tir die Haltbarkeit und Aht*vitét der Syn-
thesekatalysatcrun ist diese hohe Rcinheit des Gases ein wich-

tiger Taltor.

In jingster %eit werden zwel weitere Verfahren zur Gasreini-
gung genannt, das Purisol- und das Sulfinol~Verfahren. Belde
arbeiten selektiv auf XKohlendioxid, Schwefelwasserstoff, Xoh-
lenoxisulfid, Mercaptanc etc. Beim Purisol-Verfahren dient
Methvipyrrolidon als Losungsmittel, beim Sulfinel-Verfnshren
eine wissrige LOsung ven Tetrahydrothiophendioxid (sulfolan)
und Diisopropanolamin (Adip}. Vorteil dieser Verfahren gegen-
tiber dem Rectisol-ProzeB wire das Arbeiten bel normalen Tempe-
raturen. Die erzielhare Reinheit des Gases ist jedoch geringer
als beim Rectisol=-Verfahren. Gleichfalls weniger gut zur Reini-
gung von Synthesegas anwendbar ist eine Reihe weiterer Verfah-
ren, wie z.B. Alkazid-, Athanclamin-—, Arsenoxid-, HeiBpott-
asche-Wischen. Sie kénnen in Betracht kommen, wenn = wie bel
der Erzeugung von Hydrierwasserstéff ~ die Reinheitsforde-
rungen geringer und vorwicgend Kohlendioxid und Schwefelwasser-=

stoff auszuwaschen sind.

4.1.6 Wirtschaftliches

Bei der Berechnung der Gaserzeugungskosten sind folgende Fak-
toren zu beriicksichtigen:
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- Kapitaldienst fiir die Investitionen b

- Unterhaltungsaufwand fiir die Anlage } feste Kosten
- Personalkosten j

- Kosten der Einsatzstoffe )

- Kosten dey Betriebsstoffe g ggziziiChe

- Erlds fiir anfallende Nebenprodukte B

4.1.6.1 Feztza Kosten

—— " — L T -

Der Kapitalddienst ergibt sich bei einer Ab-
schreibungsdaver von 10 Jahren und einem Zinssatz von 7 3/4%

zu 14% der Anlagzkosten. Die Anlagekosten sind u.a. abhingig
van der Rohstoffbasis, der erforderlichen Leistung und Reserve-
kapazitit der Anlage und von der geforderten Endgasqualitét,
Eine Vergrdperung der Anlage fhrt zu abnehmenden spezifischen
Anlagekosten, solange die Mehrleistung durch Einsatz gr@ferer
FEinheiten erzielt bzw. bel einer vorgegehenen Anzahl von Be-
triebseinheiten die Zahl der Reserveeinhaiten verringert werden

kann.

Die Kohlevergasung erfordert gegeniiber der Verarbeitung von
Restgasen wegen der schwierigeren Verfahrenctechnik und des
htheren Aufwandes -~ beispielsweise fir Aufbereitung und Zu-~
filhrung des Brennstoffes, Abfiihrung der festen Vergasungsriick-
stédnde, Abtrennung und Aufbereitung der zusidtzlichen Nebenpro-
dukte und fiir die gréprere Sauerstoffanlage - den h&chsten In=-
vestitionsaufwand. Vergleichbare Unterlagen existieren nicht
fiir alle im Abschnitt 4.1.4.1 diskutierten Vergasungsverfahren,
da bislang nur einige der Verfahren effektiv in Grofianlagen An-
wendung fanden bzw. als ausfiihrungsreif zu bezeichnen sind. Flr
die ﬁasserstoff— bzw. Synthesegaserzeugung aus Restgasen cder
aus Erdgas werden die partielle Verbrennung und die Umsetzung
im R&hrenspaltofen getrennt betrachtet. Die Einzelwerte streu-
en z.T. erheblich, da es sich nicht in allen F#dllen um Anlagen
gleicher Grése und Ausstattung handelt. Aus vorliegenden Unter-

lagen eérgibt sich die in Tabelle 4-7 wiedergegebene Zusammen-—



stellung. Fir die Berechnung in Abschnitt 4.1.6.3 werden die

in ()} gesetzten Werte verwendet.

fabelle 4-7: Spezifische Anlagekosten von Gaserzeugungs-
anlagen verschiedenen Typs 2ur Herstellung
von H\ﬂrlerwa&fmrstorv bzw., uynt e5edas
(Leistung ca. 250 00O NW“!h)

i Verfahren ~ Prod.- | Spez,. Rosten

Tinsats— !

stoflf ; | Cas | Di/Em3eh

Kohile © Druchver- © Hy (973)  900,- bis 1200, (1000,~)
| gasung ; Svnth.Gas @ 700,- bis 100C,- { BCO,~)}
i : !

Restgase | Part. Ver- . Ha (87%) ! 550,- bis 700,- ( 600,-}

bz brennang ¢ Synth.Gas | 400, bis  559,- ( 4507

] 1 i .

Erdgas | yatalytisch  Hp (97%) | 250,- bis 400,- ( 350,-)
| mit. H.,O ? Synth.Gasi 175,- his 300,- ( 225,-}

2 s

Der Unterhaltungsaufwand wird fir alle

Verfahren gleichmifig mit 4% der Gesamtkosten angesetzt.

Eine Anderung der spezifischen Anlagekosten um % 50,~ DM hat
eine Bnderung der Gaserzeugungskosten um + 0,12 Pf/Nm3 fur

Kapitaldienst und Unterhaltungsaufwand zur Folge.

Die Personalkxosten sind abhdngig von der Grdfe
und technischen Ausstattung der Anlage sowie vom Einsatzstoff,
Fiir die Gaserzeugung aus Kohle wird aufgrund fritherer Arbeiten
mit C,10 Pf/”m3 Gas und fir die Umwandlung von Restgasen oder
Erdgas mit 0,05 Pf/NmB Gas gerechnet. Diese Werte gelten Fir
Anlagen mit einer Leistung von mehr als 250 000 Nm /h

4.1.6.2 Bewegllc ¢ Kosten

i 20 o

Die Einsatzstoffe werden mit ihrem Wdrmepreis
als Parameter in die Rechnung einbezogen. Den derzeitigen

Marktverhiltnissen entspreciiend wird mit einem Bereich von
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0,5-1,50 Pf/103 kcal gerechnet. Ein Wirmepreis von 1 Pf/103
kecal ist gleichbedeutend mit

~ einem Kohlepreis von 70,- DM/t (Hu = 7000 kcal/kg)

~ ginem Erdgaspreis von 7,5 Pf/Nm3 (Hu = 7500 kcal/NmB).

Die Kosten fiilr B e t r i ebsstoffe (Speisewasser,
Kiihlwasser, elekirische Energie) sind bei der Kohlevergasung
h&her als bei der Umsetzung von Gasen. Allerdings stehen ihnen
bhei der Kohlevergasung Erldse aus N e benprodukten
(Teer, Phenole, Benzol) gegeniiber, die bei der Umsetzung von
Gascn entfallen. Die Herstellung von ilydrierwvasserstcff erfor-
dert gegeniiber der Syntheségaserzeugung einen héheren Aufwamd
durch den héheren Dampfbedarf und Stromverhrauch fir die Ent-
fernung des Kohlenoxids und flir die Verdichtung auf den hdhe-
ren Verfahrensdruck der Hydrierung. Die Werte in Tabelle 4-§
ergeben sich aus betrieblichen Erfahrungszahlen bei folgenden

Einheitspreisen:

HD=Dampf 10,-~ DM/t
ND-Dampf 8,-= DM/t
Spelsewasser l,== DM/in
Kihlwasser 0,15 D' f1a3
Elektr. Energile 0,05 DM/ kWh

4.1.6.,3 Zusammenfassender Veraleich

o e g i ok S Al S AL e U G B S — - N ———

Aus den einzelnen Kostenfaktoren errechnen sich die in Tabelle
4-38 bzw, Abb. 4-5 dargestellten Gaserzeugungskosten. Ergebnis
dieser Berechnungen ist die Feststellung, daB der Wasserstoff
fir die Hydrierung einschliefilich der zusdtzlichen Verdichtung
auf einen Verfahrensdruck von ca. 250 at - je nach Einsatz-~
stoff und Wirmepreis - um etwa 20 bis 40% teurer ist als das

unter gleichen Verhiltnissen herzustellende Synthesegas.



Tabelle 4-8: Gaserzeugungskosten fiir Hydrierwvasser-
stoff bzw. Synthesegas)

Rohstoffbasis ! Kohle Restgas bzw. Erdgas

Spez.Anlagckosten e/ :
Fmdeh ¢ 1000,- 800,- 600,— 430,~ 4350,= 225,

Verfahronstyp . Druckverga- | partielle Katal.Um-
sung i Verbrennung | setzung
Anvendungszweck fydr. Synth.) Hydr., Synith. Nydr.Synth
Feste_sosten |
a) Kap.-Dienst 14% v.AX | 1,75 1,40 1,05 ©,79 0,62 0,39
b) Unterhaltg. 4% v.AK 0,50 0,40 0,30 4,22 0,18 ¢,12
c) Personalkosten 0,10 0,10 0,05 0,05 0,05 0,05
Summme a bis c 2,35 1,80 1,40 1,06 0,85 0,56
Bevaal iche_Koskten
d) Betr.=Stoffe Gaserz. 1,50 1,20 0,70 0,50 0,%0 0,30
Verdichtung von
25 auf 250 at 0,60 - 0,60 - 0,60 -
e} Erlos f.Nebennrod. =0,70 =0,70 - - - -
Summe d bis € 1,40 0,50 1,30 0,50 1,1C 6,30
f) Einsatzstoffe
bei einen Wirmeprels
von 3
0,50 PEIOT keal 1,82 1,86 1,69 1,64 1,69 1,64
0,75 " 2,%% 2,20 2,54 2,460 2,53 2,46
1,00 " 3,85 3,73 3,38 3,2¢ 3,38 3,28
1,25 " 4,81 4,066 4,23 4,10 4,23 4,310
1,50 " 5,75 5,00 5,07 4,92 5,07 4,92
Gaserscugungskosten
- Summe a bis £ -
hei einem Wirmeprels
VO 3
0,%0 PL£/10° kcal 5,67 4,26 4,39 3,20 3,64 2,50
C,75 " 6,64 5,20 5,24 4,02 4,48 2,32
1,00 " 7,00 6,13 6,08 4,84 5,33 4,14
1,25 " 8,56 7,06 6,93 5,66 6,18 4,96
1,50 " 9,53 §&,00 7,77 6,48 7,02 5,78

x) Hydrierwasserstoff: 97% H2 + 3% CH4; H, = 2770 kcal/Nm3
Synthesegas: : 95% (CO+H2); 1% CH,: 4% CO2 + M,;

3 2!
Hu = 2685 kcal/Nm



TeDdy OT/3d * 5 - uca sToxdauIgy wHuIa
£ Taq 93303sZ3esuTy AN ua1soy = I U3soyeuosIag = O
sanpoldungay IR SOTII = © pupMinESHUNJITRUIBIUN = (
sy3o3ssgaTiied AN ueisoy = P JsUDIPTelITdRy = B

{g-p oTT(eqel ouyals) sebasoyiuds -Azq

wmoamummmmsuwﬂuvhm anI uslsoysbuninszIased sxequoTarbian  G6-F “94Y
Bunzjaswyy "}A01DM unuualgiIss J4bd bunspbioayonid
spbprg Mzq sbbjsey BIYOM

L

i

R " 7
O, s LR
| FRONIR bypys A \\
m \\/// n\/wm»\\\ns\\‘\.\.\\w\ .\\\ \\\.nm/ . /zw.\\\
O, mqu\ ! m _

- iy

Y Noo Wl

O

0l , Ol

[ cWN/3d ] uajsoxysbuninszsaspg e——————"




Die Abbildung zeigt beispielsweise, daB bel eincm angenommenen
Preis von 80,- DM/t Kohle (£ 1,14 P£/10° kcal) bzw. 6,0 PE/Nm>
Erdgas (£ 0,8 Pf/lO3 kcal) die Wassecrstoff-(Synthesegas—)Er-

zeuqung aus Erdgas etwa 57% (52%) der Lrzeuqung auf Kohlebasis

kostet.

Eine Fnderung der Berechnungsgrundlagen wiirde folgende Ver-

inderungen der Gaserzeugunsskosten nach sich ziehens

Fnderuna d. CGaserzeugungs-

Anderung kosten (PL/Hm)
Wasserstotil Synthesagas
Kohlepreis um 10,- DM/t Rohkohle ~0,6 ~ 0,6
Erdgaspreis um 1 Pf/Nm3 ~0,5 ~ 0,5
Anlagelicsten um 100,- DM/t ~0,2 ~ Q0,2

Personalkosten um 10% £ 0,01 <0,01
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