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Kurzfassung

Durch den Einsatz von Systemen mit Festoxidbrennstoffzellen (SOFC) kénnen sehr
hohe elektrische Wirkungsgrade erzielt werden, weshalb sie sich optimal fir die de-
zentrale Energieversorgung eignen. Um Anlagen im Bereich grolerer Leistungsklassen
>10 kW, zu realisieren, miissen mehrere Stacks verwendet werden, da die Grofle ei-
nes Einzelstacks durch verschiedene physikalische Limitierungen begrenzt ist. Fiir die
gas- und luftseitige Zufuhr der Fluide und die Durchstromung der SOFC-Stacks gibt
es verschiedene Moglichkeiten, die in dieser Arbeit vorgestellt und nach verschiede-
nen Bewertungskriterien evaluiert werden, um optimale Parameter fiir den Betrieb

beziiglich elektrischem Wirkungsgrad und der Gesamtleistung zu erzielen.

Mit Hilfe von multiphysikalischer Modellierung wurde ein dynamisches, thermisches
Quasi-2D-Modell mit einer Diskretisierung in Stromungsrichtung aufgebaut, um ein
detailliertes Systemverstandnis durch die Betrachtung von Temperatur- und Konzen-
trationsverteilungen zu erhalten. Das thermische und elektrochemische Verhalten des

Modells wurde mit experimentellen Messdaten parametriert und validiert.

Unter Verwendung dieses Simulationsmodells wurden verschiedene Konzepte zur Leis-
tungsskalierung untersucht. Der Einsatz einer Anodenabgasrezirkulation bei der par-
allelen Durchstromung der Stacks fiihrt zu sehr hohen elektrischen Wirkungsgraden.
Durch die serielle Gasfithrung konnte in der Simulation eine weitere Steigerung des
Wirkungsgrades erzielt werden. Zusatzlich wurde das Konzept mit paralleler Gas- und
Luftzufuhr beziiglich einer schnellen Dynamik im Teillastbetrieb und der Ungleichver-
teilung von Gas und Luft auf die Stacks untersucht. Auch die Lebensdauerbetrachtung

des Systems war Bestandteil dieser Arbeit.

Des Weiteren wurde mit Hilfe der Simulationsdaten ein Regressionsmodell entwickelt,
um eine Sensitivitatsanalyse verschiedener Betriebsparameter des SOFC-Systems in
Abhéngigkeit der Stacktemperatur und der Leistungsmodulierung durchzufithren. Um
einen maximalen elektrischen Wirkungsgrad zu erzielen, ist eine hohe Rezirkulations-

rate erforderlich, da dies zu einer hohen Gasausnutzung des Systems fithrt. Fir das

XVII



Erreichen eines moglichst hohen Gesamtwirkungsgrades hingegen ist eine geringe Re-
zirkulationsrate zu wéhlen, um eine hohe Gasausnutzung des Stacks und eine Verrin-
gerung der thermischen Verluste des Systems zu erhalten. Es wurde fiir verschiedene
charakteristische Kenngroflen des Stacks ein Betriebsbereich abgeleitet, in dem der

maximale elektrische Wirkungsgrad dargestellt werden kann.

Mit diesen Erkenntnissen kann der Systembetrieb geeignet angepasst werden, um

maximale elektrische Wirkungsgrade zu erzielen.
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Abstract

Combined heat and power generation (CHP) based on solid oxide fuel cells (SOFC) is
a promising technology to achieve high electrical efficiencies. Thus they are suitable
for decentralized power production. Since the size of a single stack is limited due to
different physical restrictions, SOFC systems in the power range of >10 kW can only
be realized by using multiple stacks. There are different possibilities to connect the
stacks regarding fuel and air supply, which are presented in this work and evaluated
by using different criteria. The target is to achieve optimal operating parameters

concerning electrical efficiency and total power generation.

With the use of multiphysical modelling, a dynamical thermal quasi-2D model with
discretisation in flow direction was developed to gain a detailed knowledge on the
system behaviour regarding temperature and concentration distribution. The model
is parameterized and validated with experimental data for the electrochemical and

thermal behaviour.

Different concepts for the power scale up were investigated with this model. In the
case of parallel flow through the stacks, the use of an anode offgas recycle loop shows
high electrical efficiencies. A serial flow configuration of fuel increases the electrical
efficiency further. Additionally, different evaluations of the parallel flow of the fluids
through the stack concerning fast dynamical behaviour and modulation operation was
carried out. Also the influence of a maldistribution of fuel and air on the stacks was
tested. Another important issue was the investigation of the degradation behaviour

of the stack and the influence on the system lifetime.

Furthermore, a regression model was developed by using the simulation data to car-
ry out a sensitivity analysis of different operating conditions of the SOFC-system in
dependence of the stack temperature and the power modulation. If a maximum elec-
trical efficiency is desired, a high recirculation rate should be applied to gain a high
fuel utilization of the system. On the other side, if a high total efficiency is required,

a low recirculation rate is necessary to achieve a high fuel utilization of the stack

XIX



and to minimize the thermal losses of the system. Furthermore, an operation area for
the maximum electrical efficiency has been identified under consideration of different

characteristic values of the stack.

With these findings, the system operation can be adapted to achieve maximum elec-

trical efficiency.
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1 Einleitung

1.1 Motivation

In konventionellen GuD-Kraftwerken kann Strom mit einem Wirkungsgrad von tiber
55 % erzeugt werden [1, 2]. Die Warme gelangt ungenutzt mit dem Abgas in die Atmo-
sphéare. Ein hoherer Gesamtwirkungsgrad und eine verbesserte Primérenergienutzung
kann durch Kraft-Wérme-Kopplungs-Anlagen (KWK) erreicht werden. Hierunter ver-
steht man die dezentrale Erzeugung von Strom bei gleichzeitiger Nutzung der dabei
entstehenden Abwéarme. In diesen Anlagen kann die Abwarme in der Néhe des Produk-
tionsortes genutzt werden, beispielsweise in Wohngebauden, Kleingewerben oder in
Form von Prozesswéarme. Der erzeugte Strom kann sowohl zur Eigennutzung als auch
zur Einspeisung ins Netz verwendet werden. In Kraft-Wéarme-Kopplungs-Anlagen koén-
nen Gesamtwirkungsgrade bis zu 90 % erreicht werden. Der Vergleich zwischen dem
Energieeinsatz bei zentraler und dezentraler Strom- und Warmeerzeugung ist in Ab-
bildung 1.1 dargestellt.

SOFC

Primar- — Primair-
energie 100 % LERlIA] : 100 %energie
Primaéar-

EERILRATY 36 % cnergie

Verluste

Verluste
10 %

46 %

Abbildung 1.1: Vergleich der Energiefliisse zwischen konventioneller Stromerzeugung
in Kraftwerken und Wéarmeerzeugung mit Gastherme und Systemen
fir die Kraft-Warme-Kopplung basierend auf Festoxidbrennstoffzellen
(SOFC) unter Verwendung des Brennstoffs Erdgas - alle Prozentwerte
sind bezogen auf den Primérenergieeinsatz zur Stromerzeugung
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Um den Einsatz von Primérenergie und die Entstehung der CO5-Emissionen zu senken
und damit die Energieeffizienz zu erhohen, soll der Anteil des Stroms in Deutschland,
der durch Kraft-Wéarme-Kopplung erzeugt wird, im Jahr 2020 auf tiber 25 % gesteigert
werden [3]. Hierfiir konnen Hochtemperaturbrennstoffzellen auf Basis eines Festoxid-
elektrolyten (engl. solid oxide fuel cell, kurz SOFC) eingesetzt werden. Seit Ende des
Jahres 2011 hat der Hersteller Ceramic Fuel Cells (CFCL) in Deutschland das erste
Brennstoffzellengerat in der Leistungsklasse von 1,5 kW, fiir den Endkunden auf den
Markt gebracht [4].

Fir die Bewertung der Wirtschaftlichkeit einer Anlage kénnen die Stromgestehungs-
kosten betrachtet werden. Unter Stromgestehungskosten versteht man die Kosten, die
fiir die Energieumwandlung einer Energieform in elektrischen Strom erforderlich sind.
Sind diese niedriger als die Strombezugskosten aus dem Netz, ist ein wirtschaftli-
cher Betrieb moglich. Fiir ein konventionelles Blockheizkraftwerk reduzierten sich bei-
spielsweise die betriebswirtschaftlichen Stromgestehungskostem mit KWK-Zuschlag
bei einem Volllastbetrieb von 7000 Stunden im Jahr 2013 von 8ct/kWh bei einem
System mit 50 kW elektrischer Leistung auf 4,4 ct/kWh bei 500 kW elektrischer Leis-
tung beziehungsweise 3 ct/kWh bei 2 MW elektrischer Leistung [5]. Die spezifischen
Stromgestehungskosten nehmen mit hoherer Leistung ab, da die spezifischen Inves-
titionskosten geringer werden. Aus diesem Grund wird der Einsatz der SOFC auch
bei grofleren Leistungen angestrebt [6]. Im Bereich groBerer Leistungen vertreibt die
amerikanische Firma Bloom Energy seit dem Jahr 2008 Brennstoffzellensysteme mit
200 kW [7].

Fiir den Einsatz bei kleineren Leistungsklassen (tKWK) wird in der Regel ein Einzel-
stack fiir die Erzeugung elektrischer Leistung verwendet. Um die Leistung von KWK-
Anlagen zu erhoéhen, gibt es entweder die Moglichkeit, groflere Brennstoffzellenstacks
mit hoherer Leistung zu verwenden oder mehrere kleine Stacks miteinander gassei-
tig und elektrisch zu verschalten. Da das Ausfallrisiko eines Stacks mit der Anzahl
der Zellen und der Zellfliche steigt, versuchen Hersteller zur Erhohung der Leistung
mehrere Stacks zu verwenden, anstatt Zellzahl oder -fliche zu vergréfiern [8]. Hierbei
gibt es zwei Herausforderungen: Die gasseitige Verschaltung zum Erreichen eines mog-
lichst hohen elektrischen Wirkungsgrades und die elektrische Verschaltung der Stacks.
In dieser Arbeit werden verschiedene Moglichkeiten fiir die brenngas- und luftseiti-

ge Durchstromung von SOFC-Stacks analysiert und die Konzepte nach verschiedenen
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Bewertungskriterien evaluiert, um optimale Parameter fiir den elektrischen Wirkungs-

grad und die Gesamtleistung zu erzielen.

1.2 Zielsetzung und Aufgabenstellung

Das Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, ein in Stromungsrichtung diskretisiertes phy-
sikalisches Simulationsmodell zu entwickeln, mit dem optimale Systemparameter fiir
einen maximalen Wirkungsgrad innerhalb der Betriebsgrenzen identifiziert werden
konnen. Ein weiterer Fokus dieser Arbeit ist die Untersuchung verschiedener Moglich-
keiten zur Verschaltung von Stacks und die quantitative Bewertung dieser Konzep-
te.

In Kapitel 2 werden zunachst die Grundlagen der SOFC-Technologie und der Stand
der Technik der Modellierung von SOFC-Systemen vorgestellt.

Anschlieend wird der detaillierte Aufbau des Simulationsmodells in Kapitel 3 be-
schrieben. Um optimale elektrische Wirkungsgrade bei verschiedenen Betriebsbedin-
gungen zu erzielen, ist es wichtig, ein genaues Verstandnis vom Verhalten der Kompo-
nenten unter Betrachtung von Temperatur und Konzentrationsverteilungen in diesem
komplexen System zu erhalten. Der Aufbau eines thermischen Modells mit einer Dis-
kretisierung in Stromungsrichtung soll zu einem guten Systemverstandnis fithren und
dabei helfen, die Wechselwirkungen zwischen den einzelnen Komponenten im SOFC-
System zu verstehen. Durch die Analyse der Stoff- und Wéarmestrome werden die
Interaktionen auf Systemebene charakterisiert. Die Elektrochemie des Simulationsmo-
dells wird mit experimentellen Daten fiir die U I-Kennlinie parametriert und validiert.
Zudem findet ein Vergleich mit experimentellen Daten in verschiedenen Betriebspunk-
ten statt, um das thermische Verhalten des Systems zu validieren. Die Druckverluste

werden ebenfalls mit Messdaten abgeglichen.

Der Stand der Technik zur Skalierbarkeit von SOFC-Systemen wird in Kapitel 4
vorgestellt und anschlieffend werden verschiedene Stack-Konfigurationen mit Hilfe des
entwickelten Simulationsmodells zum Erreichen hoherer Leistungen untersucht. Die
Bewertung erfolgt anhand verschiedener Kriterien, die zum einen die Effizienz und die
elektrische Leistung der Verschaltungsvarianten miteinander vergleicht, zum anderen
aber auch durch einen vereinfachten Ansatz die Robustheit des Systems bezogen auf

die Lebensdauer der Stacks und eine Ungleichverteilung der Fluide betrachtet.
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In Kapitel 5 wird die energetische Analyse des Gesamtsystems mit der Identifikati-
on von Optimierungspotentialen unter verschiedenen Bewertungskriterien vorgestellt.
Fir ein SOFC-System mit einer parallelen Durchstromung der Stacks mit Anoden-
abgasrezirkulation (Stand der Technik) werden auf der einen Seite die Ergebnisse
fiir Lebensdauer und Leistung in Abhéngigkeit der Temperatur und des Stroms fiir
verschiedene Betriebszustande des Systems vorgestellt. Auf der anderen Seite wird un-
tersucht, ob trotz der thermisch bereits sehr guten Integration der Komponenten die
thermischen Verluste durch eine Verbesserung der Warmedammung minimiert werden
konnen. Zusatzlich wird untersucht, welchen Einfluss die Betriebsbedingungen auf die
physikalischen Groflen und damit auf den elektrischen und den Gesamtwirkungsgrad
haben.



2 Grundlagen und Stand der Technik von
Brennstoffzellen

In diesem Kapitel werden die Grundlagen einer Festoxidbrennstoffzelle und eine mog-
liche Integration der SOFC ins Gesamtsystem vorgestellt. Des Weiteren werden re-
levante Kenn- und Bewertungsgrofien fiir die einzelnen Komponenten und das Ge-
samtsystem definiert. AbschlieBend wird der Stand der Technik zur Modellierung von
Brennstoffzellen und SOFC-Systemen dargestellt.

2.1 Uberblick

Allen Brennstoffzellen ist gemeinsam, dass sie die chemische Energie eines Brennstoffs
elektrochemisch in elektrische Energie umwandeln. Eine Einteilung der Brennstoffzel-
len erfolgt meist in Abhéngigkeit des verwendeten Elektrolyten [9]. Dieser bestimmt
auch den Temperaturbereich, in dem die Brennstoffzelle betrieben werden muss. Eine

Ubersicht iiber die verschiedenen Brennstoffzellentypen ist in Tabelle 2.1 dargestellt.

Die alkalische Brennstoffzelle (engl. alkaline fuel cell, kurz AFC) und die Protonen-
austauschmembranbrennstoffzelle (engl. polymer exchange membrane fuel cell, kurz
PEMFC) arbeiten bei niedrigen Temperaturen und wurden hauptséichlich fir den
mobilen Einsatz wie beispielsweise in der Elektromobilitit, der Raumfahrt oder beim
Militar entwickelt. Fiir hohere Temperaturen bis 200 °C kénnen Phosphorsaurebrenn-
stoffzellen (engl. phosphoric acid fuel cell, kurz PAFC) eingesetzt werden. Im Hochtem-
peraturbereich ab 650 °C folgen dann die Schmelzkarbonatbrennstoffzelle (engl. mol-
ten carbon fuel cell, kurz MCFC) und die Festoxidbrennstoffzelle. Die drei letztge-
nannten Brennstoffzellen sind urspriinglich fiir den stationédren Einsatz als Blockheiz-

kraftwerke zur Kraft-Warme-Kopplung gedacht [11].
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Tabelle 2.1: Ubersicht iiber die verschiedenen Brennstoffzellenarten, basierend auf
EG&G Technical Services [9], Friedrich [10]

Betriebs- Mobiles 1
Typ Elektrolyt temperatur Reaktant Ton Nel
AFC Kalilauge 65 - 220 °C Ho OH" 60 %
PAFC Phosphorséure 205 °C Ho H* 55 % (40 %)
PEMFC Polymermembran 40 - 80 °C H, HT 60 % (40 %)
MCFC Karbonatschmelze 650 °C Hp, CO, CH; CO3%  65% (50%)
SOFC  Festoxidkeramik 600 - 1000 °C  H,, CO, CH;  O* 65 % (55 %)

! Der elektrische Wirkungsgrad wird auf den Heizwert bezogen. Der Wert in Klammern
bezieht sich auf den Systemwirkungsgrad.

2.2 Anwendung von Festoxidbrennstoffzellen

SOFC-Systeme werden in verschiedenen Leistungsklassen fiir stationare und mobi-
le Anwendungen entwickelt. In Leistungsbereichen unterhalb von 1 kW werden sie
als Batterieersatz oder fiir tragbare militdrische Anwendungen eingesetzt. Oberhalb
dieses Bereichs findet ein Einsatz von SOFC fir Kraft-Warme-Kopplungsanlagen in
Wohngebauden und als Bordstromversorgung in Fahrzeugen, beispielsweise in Last-
kraftwagen, statt. Ab einer Leistung von 10 kW finden SOFC-Systeme weitgehend
Einsatz im Bereich von Wohnsiedlungen, Gewerbe und Industrie. Einsatzgebiete ober-
halb von 1 MW sind zentrale Grofkraftwerke mit Gasturbinenkopplung [12].

Vorteile

Festoxidbrennstoffzellen bieten viele Vorteile gegeniiber anderen Brennstoffzellenty-
pen. Da sie aus einem festen Elektrolyten aufgebaut sind, gibt es die Moglichkeit,
verschiedene Ausfithrungsformen der Zellen zu realisieren: planar, tubular oder mo-
nolithisch. Sie zeigen eine schnelle Kinetik der chemischen Reaktionen und eine hohe
Brennstoffflexibilitat im Vergleich zu anderen Brennstoffzellen. Neben Wasserstoff
kann der Anode auch direkt Methan oder Kohlenmonoxid als Brennstoff zugefiihrt
werden. Dadurch konnen systemseitig hohe elektrische Wirkungsgrade bis zu 55 %
erreicht werden [10]. Als Katalysator findet héufig Nickel Einsatz, wodurch auf den

Einsatz kostenintensiver Katalysatoren wie beispielsweise Platin verzichtet werden
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kann. Ein weiterer Vorteil ist, dass durch die exotherme elektrochemische Reaktion im
Stack Abwérme mit einem hohen Temperaturniveau zur Verfiigung gestellt wird [9].
Im Betrieb treten zudem geringe CO-, NO4- und Gerauschemissionen auf. Da das
System wenig bewegte Teile enthalt, ist der Wartungsaufwand gering. Allgemein sind
Brennstoffzellen einfach modulierbar und kénnen in verschiedenen Leistungsbereichen

eingesetzt werden.

Nachteile

Aufgrund des hohen Temperaturniveaus von Festoxidbrennstoffzellen ist es wichtig,
die Ausdehnungskoeffizienten der unterschiedlichen Materialien der einzelnen Schich-
ten der Zelle und ihrer Dichtung aufeinander abzustimmen. Ansonsten kénnen hohe
Thermospannungen auftreten [9]. Eine ungeeignete Wahl der Materialien kann zu lan-
gen Aufwarm- beziehungsweise Abkiihlphasen fiithren. Jede grofie Temperaturdnde-
rung, vor allem beim Aufwarmen oder Abkiihlen der SOFC, ist fiir die Brennstoffzelle
ein thermischer Zyklus. Als Folge hiervon kann die Haftung der einzelnen Schichten
im Laufe der Zeit abnehmen [13]. Auch ein optimaler Herstellungsprozess der Zellen
ist fiir die Lebensdauer sehr wichtig. Zusatzlich ist bei der Materialauswahl auf die
Hochtemperaturkorrosion der Metalle zu achten, damit es im metallischen Interkon-
nektor nicht zu Materialschaden kommen kann. Ein weiterer Nachteil bei der SOFC
ist die Redox-Empfindlichkeit [9]. Der Redox-Zyklus beschreibt die Kombination aus
Reduktion und Reoxidation des Nickels im Substrat und in der Anode. Die Reduk-
tion von Nickeloxid zu Nickel tritt bei der Inbetriebnahme des Stacks auf. Zu einer
Reoxidation des Nickels in der Anode kann es durch Einleiten von Luft oder einer
fehlenden Brenngaszufuhr bei einer Fehlfunktion im Systembetrieb kommen. Diese
kann zu Rissbildung und dem Versagen des Stacks fiihren [14]. Aus diesen Griinden

ist es wichtig, sowohl Thermo- als auch Redoxzyklen zu minimieren.

2.3 Funktionsweise und thermodynamische
Grundlagen von Festoxidbrennstoffzellen
Die Funktionsweise der SOFC ist in Abbildung 2.1 dargestellt. An der Kathode wird

Luft zugefiihrt, an der Anode Brennstoff. Der Sauerstoff wird an der Kathode zu

Sauerstoffionen reduziert (Gl.2.1), die dann getrieben durch das elektrochemische
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Potential durch den Elektrolyt zur Anode wandern. An der Anode wird Wasserstoff
oxidiert, wodurch Elektronen frei werden. SchliefSlich reagieren die Sauerstoffionen mit

den Wasserstoffionen elektrochemisch zu Wasserdampf (Gl. 2.2).

1 Luft
v
Kathode 3 02 +2e — 027
Elektrolyt SRR 5 o2 Last
Anode o=
' Brennstoff

Abbildung 2.1: Funktionsweise einer SOFC

1
Kathodenreaktion 3 Oy +2e — O (2.1)
Anodenreaktion Hy + 0% — HyO+2e” (2.2)

Die frei gewordenen Elektronen wandern iiber den d&ufleren Stromkreis von der Anode
zur Kathode. Durch die elektrochemischen Reaktionen in der SOFC wird die chemi-

sche Energie des Brennstoffs direkt in elektrische Energie und Warme gewandelt.

2.3.1 Aufbau

Bestandteile einer Brennstoffzelle

Eine Brennstoffzelle besteht aus einem Interkonnektor, den beiden Elektroden Anode
und Kathode und dem Elektrolyt. Um ein moglichst grofies Verhéltnis von Oberfliache
zu Volumen zu erreichen, werden haufig planare Strukturen der Brennstoffzelle einge-
setzt [15]. Planare Zellen zeichnen sich dadurch aus, dass die einzelnen Komponenten
flach aufeinander geschichtet werden und durch die Interkonnektoren getrennt sind.
Der Interkonnektor enthélt auch die Kanéle fiir das Anodengas und die Kathodenluft.
Bei tubularen Strukturen sind im Gegensatz dazu die einzelnen Schichten zylinder-
formig um eine Rohre angeordnet, wobei meist das innere Rohr luftdurchstromt wird
und als Kathode dient und die dufiere Ummantelung als Anode. Uber die Interkon-
nektoren kann die elektrische Verbindung der Zellen miteinander erfolgen. Tubulare

Zellen sind stabiler gegen thermische und mechanische Beanspruchung, aber dafiir
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kostenintensiver in der Herstellung als planare Zellen. Ein weiterer Vorteil von pla-
naren Zellen ist die hohere Leistungsdichte gegeniiber tubularen Zellen, da geringere
ohmsche Verluste auftreten. Das Abdichten entlang der Zelle gegen Gasaustritt gilt

als Herausforderung bei der planaren Technologie [12].

Einteilung der Brennstoffzellen

Weiter werden Brennstoffzellen nach ihrer tragenden Schicht in verschiedene Typen
eingeteilt. Abbildung2.2 zeigt eine Ubersicht iiber die einzelnen Trigerschichtarten

von Brennstoffzellen.

Kathode Kathode Kathode Kathode
Kathode
Substrat

Anoden- Kathoden- Elektrolyt- Substrat- Interkonnektor-
gestiitzt gestiitzt gestiitzt gestiitzt gestiitzt

Abbildung 2.2: Ubersicht iiber die verschiedenen Triigerschichten, basierend auf [16]

Man benotigt fiir die elektrochemische Reaktion lediglich aktive Schichtdicken von 10 -
20 um [16]. In Abhéngigkeit der eingesetzten Tragerschicht der Brennstoffzelle, unter-
scheidet man zwischen anodengestiitzten (engl. anode-supported cell, kurz ASC), ka-
thodengestiitzten (engl. cathode-supported cell, kurz CSC), elektrolytgestiitzten (engl.
electrolyte-supported cell, kurz ESC), substratgestiitzten und interkonnektorgestiitz-
ten Zellen (engl. metal-supported cell, kurz MSC). Ein grofler Nachteil von ESC ist,
dass der Elektrolyt aufgrund seiner tragenden Funktion eine hohe Dicke hat und zu ei-
nem groflen ohmschen Widerstand fiihrt. Dadurch werden hohe Betriebstemperaturen
benoétigt. Bei CSC ist der wesentliche Nachteil, dass sie eine niedrigere Leitfahigkeit
haben und aufgrund der dicken Kathode Massentransportlimitierungen und dadurch
hohe Konzentrationspolarisationen auftreten [12]. Metallgestiitzte Zellen kénnen die
Nachteile der Massentransportlimitierung und den Einsatz teurer keramischer Ma-
terialien kompensieren. Die Herausforderung hierbei ist, eine Herstellung der Zellen
ohne Deformation und unerwiinschte Reaktionen beim Herstellprozess durch eine ge-
eignete Materialauswahl zu erreichen [9]. Bei substratgestiitzten Zellen entsteht durch

die Kombination von neuen Materialien eine hohere Komplexitat [12]. Haufig werden
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daher anodengestiitzte Zellen eingesetzt. Jede der eingesetzten Schichten in Abbil-
dung 2.2 muss spezifische Anforderungen erfiillen. Es gibt typische Materialien, die

fiir Elektroden, Interkonnektor und Elektrolyt verwendet werden.

Anode

Die meisten Elektrodenstrukturen basieren auf einem Doppelschicht-Prinzip:

« FEine diinne katalytisch aktive Funktionsschicht im Bereich von 10 - 30 pm, die

direkt auf den Elektrolyten aufgebracht wird.

« Eine dickere Tragerschicht im Bereich von 100 pm bis 2 mm, die als mechanischer

Stabilisator und Schutz der Katalysatorschicht eingesetzt wird.

Das eingesetzte Material fir die Anode muss poros sein, um einen maximalen Kontakt
zwischen Elektrode und Elektrolyt bei gleichzeitig guter Durchlassigkeit fiir den Mas-
sentransport der Reaktionsgase zu ermoglichen [15]. Die Anode muss sowohl ionen-
als auch elektronenleitend sein. Sie besteht meist aus einer Mischung einer Keramik
und eines Metalls, kurz Cermet. Als metallischer Stoff wird Nickel eingesetzt, da es
eine hohe elektrische Leitfahigkeit und Stabilitit bei den vorherrschenden chemischen
Bedingungen hat. Zusétzlich kann Nickel als Katalysator fiir die interne Reformierung
von Methan an der Anode wirken. Die Nickelpartikel werden in die portse Struktur des
keramischen Yttrium-stabilisierten Zirkonoxids (YSZ) eingebettet. YSZ hemmt das
Sintern der Nickelpartikel und tragt durch seinen dem Elektrolyt dhnlichen thermi-
schen Ausdehnungskoeffizienten zur Vermeidung thermisch induzierter mechanischer

Spannungen innerhalb des Schichtverbunds bei [12].

Kathode

Als Kathodenmaterial werden héufig gemischt ionen- und elektronenleitende Stoffe
eingesetzt. Die Kathode muss ebenfalls poros und katalytisch aktiv fiir die Sauer-
stoffselektion sein. Hierfiir werden elektronenleitende Oxide oder eine Kombination
aus einer elektronen- und ionenleitenden Keramik eingesetzt. Haufig wird strontium-
dotiertes Lanthan-Manganat (LSM) oder strontium-dotiertes Lanthan-Kobalt-Ferrit
(LSCF) verwendet [12]. LSM zeigt neben seiner hohen elektrischen Leitfdhigkeit und
katalytischen Aktivitdt auch eine hohe physikalische und chemische Stabilitdt. Das

10
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Material LSCF wird im Bereich der SOFC in reduzierten Temperaturbereichen einge-
setzt [15].

Elektrolyt

Fir den Elektrolyten wird als Material meist YSZ, eine Keramik aus Zirkonoxid
(ZrO3) dotiert mit Yttriumoxid (Y503), eingesetzt. Oberhalb von 600 °C ist das Ma-
terial sauerstoffionenleitend. Der Grund fiir die Leitfahigkeit des festen Elektrolyten
liegt in Defekten des Kristallgitters. Dadurch resultiert eine Ionenbewegung von Git-
terliicke zu Gitterliicke beziehungsweise iiber Zwischenplétze oder durch Verdrangung

eines Gitterions in Zwischenplatze [12, 17].

Interkonnektor

Es konnen keramische oder metallische Interkonnektoren eingesetzt werden. Der In-
terkonnektor muss sowohl einen guten elektrischen Kontakt zwischen den Elektroden
als auch eine gasdichte Trennung zwischen Anoden- und Kathodenkanal gewéahrleis-
ten. Es konnen zum Beispiel ferritische Interkonnektoren mit einem hohen Anteil
von Chrom und Aluminium verwendet werden, da diese Stédhle thermische Ausdeh-
nungskoeffizienten in derselben Grofienordnung wie das Anodenmaterial aufweisen [12,

17].

2.3.2 Elektrochemische Zusammenhange

Die SOFC ist bekannt fiir ihre Brennstoffflexibilitdt. An der Anode kann neben Was-
serstoff (Gl.2.2) auch Kohlenmonoxid oxidiert werden (Gl.2.3). Zusétzlich konnte
sie auch direkt mit Methan an der Anode betrieben werden. Hierbei gelten fiir die

elektrochemische Umwandlung die Reaktionen nach Gleichung 2.4 und 2.5.

CO+ 0% = COy+2e” (2.3)
CHy;+0* - CO+2Hy+2e” (2.4)
CH4 +4 027 — COQ + 2 HQO +8e” (25)

11
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Die Geschwindigkeit der beiden Reaktionen nach Gleichung2.4 und 2.5 ist im Ver-
gleich zur Methandampfreformierung (sieche Abschnitt 2.4.3, Gl.2.18) gering, sodass
letztere bevorzugt ablauft. Die elektrochemische Reaktion findet genaugenommen an
der Dreiphasengrenze (engl. triple-phase boundary, kurz TPB) zwischen der Gasphase,
dem Elektrolyt und der porésen Elektrode statt. Abbildung 2.3 zeigt den Transport ei-
nes CO- beziehungsweise Ho-Molekiils an die Dreiphasengrenze. Hier findet zunéchst
die Oxidationsreaktion statt und die freigewordenen Elektronen wandern tiber den
externen Stromkreis zur Kathode. Das durch die pordse Schicht transportierte Sauer-
stoffmolekiil wird an der Dreiphasengrenze der Kathode zu Sauerstoffionen reduziert.

Diese wandern durch den Elektrolyten zur Anode.

Pore

Kathode

Elektrolyt

xco, H,

Anode
CO,, HO

TPB

Abbildung 2.3: Elektrochemische Reaktion an der Dreiphasengrenze der SOFC, ba-
sierend auf [18]

Die Geschwindigkeit der elektrochemischen Reaktion &, ist proportional zum erzeug-
ten Strom I [15]. Fiir eine Einzelzelle kann sie daher durch das Faraday’sche Gesetz

mit Gleichung 2.6 ausgedriickt werden:

(2.6)

Hierin bezeichnet F' die Faradaykonstante. Sie beschreibt die Ladung, die zur Abschei-
dung eines Mols eines einwertigen Stoffes benotigt wird. Bei der elektrochemischen
Reaktion werden N,- = 2 Elektronen iibertragen, da von einem Sauerstoffatom zwei
Elektronen abgegeben werden (Gl. 2.1). Der erzeugte Strom [ ist proportional zur
Grenzflache A, an der die elektrochemische Reaktion stattfindet. Daher wird in

den meisten Féllen die Stromdichte j nach Gleichung2.7 verwendet [15].

I

P 2.7
I= A (2.7)

12



2.3 Funktionsweise und thermodynamische Grundlagen von Festoxidbrennstoffzellen

An den Elektroden entstehen aufgrund der Teilreaktionen an Anode und Kathode
unterschiedliche chemische Potentiale. Dadurch tritt eine Spannung Uy zwischen den
Elektroden auf, die auch als elektromotorische Kraft fiir den Ladungstransport be-
zeichnet wird. Die theoretische Zellspannung Uy, die von einer Einzelzelle produziert
wird, liegt bei Hochtemperaturbrennstoffzellen fiir 700 °C bei 1,006 V bei Standard-
konzentrationen a;=1. Dieser Wert kann unter Verwendung der NASA-Polynome (Ab-
schnitt 3.4.3) nach Gleichung 2.9 berechnet werden. Die theoretische Spannung erhélt
man, wenn an der Brennstoffzelle kein Strom anliegt und keine Verluste auftreten
wiirden. Dann wiirde die gesamte Gibbs-Energie Ag° in elektrische Energie umgewan-
delt werden. Die freie Gibbs-Energie kann nach Gleichung2.8 in Abhéngigkeit der
abgeschiedenen Elektronen berechnet werden. Fiir die Verwendung von Wasserstoff
und Kohlenmonoxid an der Anode gilt N.- = 2. Die Gleichung lasst sich nach der

theoretischen Spannung umformen (Gl. 2.9).

Ag’ = =N, - F - U (2.8)
A 0
Uy = —% (2.9)

Die theoretische Spannung ist stark temperaturabhangig und sinkt mit zunehmender
Temperatur. Zusatzlich ist die Gibbs-Energie druckabhéngig. An der Kathoden- und
Anodenseite treten unterschiedliche Partialdriicke fiir Wasserstoff und Sauerstoff auf,
welche zu einer Verringerung der theoretischen Spannung fiihren. Daraus resultiert die
Nernstspannung Unemst aus der Nernst-Gleichung (Gl. 2.10). Fir gasférmige Stoffe
kann die Aktivitdt a mit Hilfe des idealen Gasgesetzes durch den Partialdruck der

Gase ersetzt werden und man erhélt Gleichung 2.11 [17].

RT [T aox
UNernst = Ug + -In 2.10
N ' 0 Ne— - F Hared ( )
PH5O
T 2
UNernst = Uy — R— cn | —— Bt (2.11)

2F PHy | (&)1/2

DPref Pref
Bei einer elektrochemischen Reaktion weicht die Nernstspannung von der realen Zell-
spannung ab und wird durch verschiedene auftretende Verlustterme reduziert. Die
auftretende Abweichung wird als Uberspannung bezeichnet. Hierzu zihlen der Akti-
vierungsspannungsverlust AU,y, der ohmsche Spannungsverlust AUy, und der Kon-

zentrationsspannungsverlust AUyq,,. Die Zellspannung ist allgemein abhéangig von der
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Temperatur, der Konzentration der Spezies und der Stromdichte. Dieser Zusammen-
hang kann in Form einer UI-Kennlinie abgebildet werden (Abb. 2.4). Damit l4sst sich
die Zellspannung Uzepe nach Gleichung 2.12 berechnen.

UZeHe = UNernst - AUvakt - AU'ohm - Akaonz (212)

Um die Spannung zu erhohen und eine hohere Gesamtleistung zu erhalten, werden

mehrere Brennstoffzellen elektrisch in Reihe geschaltet.

Spannung
U. Abweichung von
Un ‘2 >~ Idealbedingungen
. > Gasumsatz
T Ohmscher
T Verlust
dominiert durch /
Aktivierungs-
spannungsverluste Uzelle Polarisations-
lust
dominiert durch vertuste
Konzentrations-
spannungsverluste
Stromdichte

Abbildung 2.4: Schematische Darstellung einer UI-Kennlinie mit den einzelnen Ver-
lusttermen, basierend auf [12]

Aktivierungsverluste AU,

Bei sehr kleinen Stromdichten zeigt die U I-Kennlinie aufgrund von Aktivierungsspan-
nungsverlusten einen stark nichtlinearen Abfall. In diesem Bereich ist der Ladungs-
durchtritt an der Grenzfliche der geschwindigkeitsbestimmende Schritt. Bei der elek-
trochemischen Reaktion an der Elektrodenoberfliche muss zunéchst eine Energiebar-
riere fiir das Ablaufen der Reaktion tiberwunden werden, wofiir eine bestimmte Akti-
vierungsenergie benotigt wird. Ein kleiner Anfangsstrom fiithrt daher zum Absinken
der Spannung aufgrund kinetischer Verluste an der Elektrode. Dieser Zusammenhang

kann tiiber die Butler-Volmer-Gleichung nach Gleichung 2.13 beschrieben werden.

F

L F
J=Jo (exp <a1 BT AUakt> — exp (—a2 BT AUakt>) (2.13)
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2.3 Funktionsweise und thermodynamische Grundlagen von Festoxidbrennstoffzellen

a1 und as sind die Ladungsiibergangskoeffizienten, die von der Anzahl der iibertra-
genen Elektronen N.- abhéngen. jo beschreibt die Austauschstromdichte. Genau ge-
nommen ist Gleichung 2.13 nur giiltig fiir Reaktionen, bei denen ein einzelnes Elektron
iibertragen wird. Fiir einfache elektrochemische Reaktionen kann diese Form unter

Anpassung der kinetischen Parameter wie ay, as und jy verwendet werden [15].

Ohmsche Spannungsverluste AU,

Der ohmsche Verlust enthilt den Widerstand Z;,, des Elektrolyts gegen den Ionen-
fluss und den Widerstand Z.; der beiden Elektroden Anode und Kathode sowie des
Interkonnektors gegen den Elektronentransport. Der ohmsche Verlust wird durch die
Summe dieser Widerstdnde durch das ohmsche Gesetz beschrieben und ist in Glei-
chung 2.14 dargestellt [15].

AUvohm =1- Zohm =1- (Zel + Zion) (214>

Da der Elektrolyt aufgrund seiner niedrigen Leitfahigkeit den héchsten Widerstand
zeigt, wird versucht, ihn so diinn wie moglich zu dimensionieren. Ein weiterer geometri-
scher Einflussfaktor auf die Grofe dieses Verlusttermes AUqpy, ist die Zellfldche [15].

Konzentrationsverluste AU,q,,

Der Massentransport von Sauerstoff und Wasserstoft beziehungsweise Kohlenmonoxid
aus den Gaskanalen zur Dreiphasengrenze, an der die elektrochemische Reaktion statt-
findet, wird durch einen Konzentrationsgradienten beschrieben, der durch die Diffusi-
on der Edukte und Produkte durch die portsen Elektroden zur Kontaktfliche entsteht.
Da die Konzentration im Kanal hoher als an der Dreiphasengrenze ist, entsteht ein
Spannungsabfall (Gl.2.15).

.an/ka
RT Jlim
AUon, = NP ‘In (jf.m/ka - j) (2.15)

Je grofer die Konzentrationsgradienten werden, desto grofler wird auch der Verlust-

term AUyoy,. Dieser Zusammenhang ist in Abbildung 2.5 schematisch dargestellt.
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Gaskanal Katalytische
Schicht
TH,,Gas t=0
TH,0,TPB
TH, TPB
TH,0,Gas
t=0

Abbildung 2.5: Zeitabhéangige Darstellung der Konzentrationsprofile an der Elektrode,
basierend auf [15, 19]

Zum Zeitpunkt t = 0 beginnt der Stromfluss in der Brennstoffzelle. In Abhéngigkeit
der Zeit t entwickeln sich die Konzentrationsprofile in der Elektrode. Im stationdren
Zustand (fur ¢ — oo) ergibt sich eine lineare Konzentrationsénderung. Wenn der
Transport des Brennstoffs an die Dreiphasengrenze nicht mehr schnell genug statt-
findet, tritt eine Brennstoffverarmung auf. In diesem Fall wird die sogenannte Grenz-
n/k

m

gleich Null ist.

stromdichte ji“ erreicht, da die Konzentration der Spezies an der Dreiphasengrenze

Bei der Diffusion der Spezies wird weiter unterteilt in Knudsen- und molekulare Dif-

fusion. Welcher der beiden Diffusionstypen auftritt, hangt von der Porengrofie ab.

o Sind die Porendurchmesser kleiner als die Diffusionswege der Molekiile, stoflen

die Molekiile hauptséchlich an die Wand, und man spricht von Knudsendiffusion.

o Die molekulare Diffusion tritt auf, wenn die Porendurchmesser grofier als die

Diffusionswege der Molekiile sind, da die Molekiile dann gegeneinander stoflen.

2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

2.4.1 Ubersicht

In Abbildung 2.6 ist der Aufbau eines SOFC-Systems mit seinen Hauptkomponenten
Warmeitibertrager, Reformer, Stack und Nachbrenner gezeigt. Damit koénnen hohe
elektrische DC-Wirkungsgrade bis 62 % erreicht werden [20].

16



2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

Ein SOFC-System kann direkt mit Erdgas betrieben werden. Das Brenngas tritt ins
System ein und muss zunéchst von Schwefelverbindungen gereinigt werden, die im
Erdgas natiirlich vorhanden sind oder ihm gesetzlich zur Odorierung zugemischt wer-
den [17]. Diese Schwefelverbindungen sind ein Katalysatorgift und wiirden zu Schaden
in der Brennstoffzelle und im Reformer fithren, weshalb sie entfernt werden miissen.
Anschlieflend wird das Gas verdichtet, um Leitungsdruckverluste in Stromungsrich-
tung zu iiberwinden. Bevor das Gasgemisch in den Reformer eintritt, muss es in
einem Warmeiibertrager auf Reformereintrittstemperatur erwarmt werden. Im Refor-
mer werden die langerkettigen Kohlenwasserstoffe des Erdgases durch Zugabe von
Sauerstoff oder Wasserdampf zu einem wasserstoffreichen Gas umgewandelt. Je nach
Art der eingesetzten Reformierungsreaktion muss hierfiir Warme zu- oder abgefiihrt
werden. Das Reformatgas kann bei Bedarf weiter erwarmt werden oder stromt direkt
auf die Anodenseite des SOFC-Stacks, an der es elektrochemisch mit der aufgeheizten

Kathodenluft zu Wasserdampf reagiert.

/A\

Brenner

Abgas

Rezirkulation

>

Stack

Luft
Vorreformer
-4 /

.

‘Wiérmeiibertrager

Kathode

Entschwefelung

Gas

Abbildung 2.6: Schematischer Aufbau eines SOFC-Systems
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Da die verwendete Luft aus der Umgebung stammt, muss sie zunachst von Verun-
reinigungen und Schmutzpartikeln durch einen Luftfilter gereinigt werden und an-
schliefend komprimiert werden. In einem folgenden Warmetibertrager wird sie auf

Prozesstemperatur erwarmt.

Ein Teil des austretenden Anodenabgases kann rezirkuliert werden, um den elektri-
schen Wirkungsgrad des Systems durch die Riickfiihrung von unverbrauchtem Was-
serstoff und Kohlenmonoxid zu erhéhen. Des Weiteren kann bei Verwendung einer
Dampfreformierung das notwendige Wasser fiir die Reaktion zur Verfiigung gestellt
werden und so auf eine externe Wasserzufuhr verzichtet werden. Der andere Teil des
Anodenabgases wird zusammen mit der Kathodenabluft des Stacks dem Nachbren-
ner zugefiihrt. Dort erfolgt die vollstandige Verbrennung von Kohlenmonoxid und
Wasserstoff. Das heifle Brennerabgas wird aufgrund seines hohen Temperaturniveaus
verwendet, um die zugefiihrten Brenngas- und Luftstrome aufzuheizen. Jede Kompo-
nente ist thermisch so gut wie moglich integriert, um die Warmeverluste der einzelnen
Komponenten niedrig zu halten und einen moglichst hohen Gesamtwirkungsgrad zu
erzielen. Die Abwérme des Stacks kann fiir die interne endotherme Reformierung in
der SOFC verwendet werden und senkt den Luftkiithlbedarf.

2.4.2 Entschwefelung

Das ins Brennstoffzellensystem eintretende Erdgas enthalt Schwefelverbindungen, die
nahezu vollstandig entfernt werden miissen, bevor das Gasgemisch in den Reformer
oder auf die Anode der SOFC gelangt, um eine Vergiftung des Katalysators mit Schwe-
felwasserstoff (H2S) zu vermeiden [21]. Die Entschwefelung kann durch verschiedene
Verfahren erfolgen: Adsorptionsverfahren, Hochtemperatur- oder Niedertemperatur-
Entschwefelung [12]. Die klassische Entschwefelung lauft in zwei Schritten ab. Zu-
néichst werden die organischen Schwefelkomponenten im Temperaturbereich von 200
bis 400 °C in HyS und eine kohlenwasserstoffhaltige Verbindung umgewandelt. Hierbei
wird das organische Schwefelgemisch iiber Nickel- oder Kobaltmolybdénoxid geleitet,
wobei es zu Schwefelwasserstoff reagiert [22]. Die allgemeine Form dieser Reaktion ist
in Gleichung2.16 dargestellt.

R—SH+H, = R — H+HS (2.16)
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2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

AnschlieSlend wird der Schwefelwasserstoff an Zinkoxid unter Bildung von Zinksulfid

adsorbiert. Dies wird in Gleichung2.17 gezeigt [17].

HsS + ZnO = ZnS + H,O (2.17)

2.4.3 Reformierung

Bei der Reformierung kann zwischen Vorreformierung und vollstandiger Reformierung
unterschieden werden. In einem SOFC-System ist eine Hochtemperaturbrennstofizelle
integriert, an der direkt intern reformiert werden kann. Daher wird lediglich ein Vorre-
former bend6tigt. Bei der Vorreformierung werden die langerkettigen Kohlenwasserstof-
fe des Erdgases in kiirzere Kohlenwasserstoffe zerlegt und vollstandig zu Wasserstoff
und Kohlenmonoxid reformiert, da sie andernfalls im Stack zu Kohlenstoff zerfallen
wiirden und dort zu einem Zusetzen des Stromungskanals der Anode fiihren wiir-
den. Fir die Art der Reformierung stehen verschiedene Moglichkeiten zur Verfiigung.
Man unterscheidet im Wesentlichen drei verschiedene Reaktionstypen: Dampfrefor-
mierung (SR), partielle Oxidation (POX) und autotherme Reformierung (ATR). Die
Gleichungen hierfiir sind in Tabelle 2.2 dargestellt. Es gibt auch Literaturstellen, die
die autotherme Reformierung als einen Spezialfall der oxidativen Dampfreformierung
sehen [21].

Tabelle 2.2: Reformierungsreaktionen, basierend auf[15]

Name Reaktionsgleichung Reaktionsenthalpie
SR CoHy + 1 HyO = (n+ %) Hy + n CO ARH® >0
POX CnHm—‘l_%OQ\:%HQ_'—nCO ARHO<O
ATR  CuH,, + k HoO + %52 Oy = (k + §m) Hy + n CO AgH® ~ 0

Dampfreformierung

Betrachtet man die Dampfreformierung fiir reines Methan, so erhdlt man die Glei-

chungen 2.18 und 2.19. Diese beiden Reaktionen sind endotherm, das bedeutet, dass
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Wiérme zugefithrt werden muss, da es sonst zu einer Abkiithlung des Reaktionsge-
misches fithrt. Die Einstellung des chemischen Gleichgewichts wird zusatzlich tiber
die Wassergas-Shift-Reaktion beeinflusst (Gl. 2.20).

CH, + H,O = 3 Hy + CO ArH® >0 (2.18)
CHy +2H,O=4Hy, +CO;  AgH°>0 (2.19)
CO + H,0 = H, + CO, ARH" <0 (2.20)

Es werden typischerweise Katalysatoren auf Nickelbasis fiir die Reaktion eingesetzt,
da dadurch schnell Gleichgewichtsbedingungen erreicht werden [21]. Ein groler Vorteil
der SOFC selbst ist es, dass am Nickelkatalysator an der Anode die Kohlenwasserstoffe
direkt reformiert werden kénnen. Die durch die Reformierung entstandenen Produkte
Wasserstoff und Kohlenmonoxid stehen anschliefend als Edukte fiir die elektroche-
mische Reaktion zur Verfiigung. Die Warme und der Wasserdampf fiir die endother-
me Reformierungsreaktion werden durch die exotherme elektrochemische Reaktion
zur Verfiigung gestellt. Im Vergleich zur partiellen Oxidation entsteht mehr Wasser-
stoff durch die Dampfreformierung, wodurch hohere elektrische Wirkungsgrade erzielt

werden kénnen.

Partielle Oxidation

Die partielle Oxidation von Kohlenwasserstoffen ist eine exotherme Reaktion, bei der
hohe Temperaturen auftreten. In Gleichung2.21 ist die Reaktion unter Verwendung

von reinem Methan dargestellt.
1
CH, + 3 0y = CO + 2 H, ArH® <0 (2.21)

In der Regel wird dem Methan aufgrund der leichteren Verfiigharkeit Luft statt rei-
nem Sauerstoff zugefithrt. Um die Temperatur bei der Reaktion herabzusetzen, wird
héufig ein Katalysator eingesetzt und man spricht von der katalytischen partiellen
Oxidation (CPOX). Hierbei werden Edelmetalle oder Nickel als Katalysator beno-
tigt. Ein grofler Vorteil der partiellen Oxidation ist die Verwendung von Sauerstoff
an Stelle von Wasser fiir die Oxidation, weshalb keine Wasserzufuhr erforderlich ist.
Da durch die Reaktion weniger Wasserstoff- und Kohlenmonoxidmolekiile als bei der

Dampfreformierung entstehen, ist der elektrische Wirkungsgrad jedoch geringer.
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2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

Autotherme Dampfreformierung

Die Vorteile der partiellen Oxidation und der Dampfreformierung lassen sich in der au-
tothermen Reformierung vereinen, indem sowohl Wasserdampf als auch Sauerstoff zu
einem Kohlenwasserstoffgemisch hinzugegeben werden. Die exotherme Reaktionswar-
me der partiellen Oxidation kann in der endothermen Dampfreformierungsreaktion
genutzt werden. In Gleichung 2.22 ist die Reaktionsgleichung fiir die Verwendung von
reinem Methan dargestellt.

1—k

Wobei gilt: 0 < k < 1. Ein autothermer Betrieb ist nur durch ein geeignetes Thermo-

management einstellbar.

Verkokung

Die Betriebsbedingungen wie Gaszusammensetzung und Temperatur miissen geeignet
eingestellt werden, damit es bei den chemischen Reaktionen nicht zur Ablagerung
von Kohlenstoff, der sogenannten Verkokung, kommt. Hierfiir gibt es verschiedene
Reaktionen, durch die eine Kohlenstoffablagerung entstehen kann. Eine Moglichkeit
ist der Zerfall von Methan (siche Gl.2.23). Diese Reaktion lauft oberhalb von 650 °C
bevorzugt ab.

CHy; — C+2 H, ArH? >0 (2.23)

Vor allem bei langerkettigen Kohlenwasserstoffen erfolgt dieser Zerfall schneller als
bei Methan [17]. Wird dem Reformer geniigend Wasser zugefiihrt, lauft die Dampfre-
formierung bevorzugt ab. Dies kann durch das Verhéltnis von Sauerstoff- zu Koh-
lenstoffatomen beschrieben werden (Gl.2.34). Daher ist darauf zu achten, dass dem
Reformer beziehungsweise dem Stack stets geniigend Wasser zugefiihrt wird, um die

Deposition zu vermeiden.

Weitere Reaktionen, die zu Kohlenstoffablagerungen fithren kénnen, sind die die Um-
kehrreaktion der Kohlevergasung nach Gleichung2.24 und Boudouard-Reaktion nach
Gleichung 2.25.

CO + Hy, = C + H,O ArH’ <0 (2.24)

2 CO = C+COq ArHY <0 (2.25)
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Die Boudouard-Reaktion kann durch den Nickelkatalysator aktiviert werden. Durch
die Wasserzufuhr bei der Dampfreformierung wird die Wassergas-Shift-Reaktion nach
Gleichung 2.20 gefordert und der Partialdruck des Kohlenmonoxids im Brenngas ge-
senkt. Als Folge davon wird die Boudouard-Reaktion 2.25 gehemmt und der Zerfall

von Kohlenstoff vermieden [17].

2.4.4 Verbrennung

Im Nachbrenner werden die brennbaren, zum Teil giftigen Bestandteile des Anoden-
abgases vollstandig verbrannt. Hierbei handelt es sich vor allem um Wasserstoff und
Kohlenmonoxid. Bei den hohen Temperaturen und Wasserkonzentrationen im Stack
wird im Betrieb das gesamte Methan umgesetzt. Das aus dem Stack austretende
Anodenabgas enthélt daher lediglich beim Aufheizen Methan. Die Gleichungen fiir

die Verbrennung der zuvor genannten Bestandteile sind in den Gleichungen 2.26 - 2.28

dargestellt.
CH4 + 2 02 — 2 HQO + C02 ARHO <0 (226)
1
CO + 3 0y — COy ARH" <0 (2.27)
1
HQ + 5 02 — HQO ARHO <0 (228)

Die entstehende Wérme wird fiir die endotherme Reformierungsreaktion und die Auf-

heizung der Gas- und Luftstrome verwendet.

2.4.5 Kenn- und BewertungsgroBen fiir SOFC-Systeme

Zur Bewertung und Charakterisierung des Brennstoffzellensystems werden verschie-

dene GroBen definiert, die in diesem Abschnitt nédher vorgestellt werden.

Elektrischer Wirkungsgrad

Fiir die Berechnung des elektrischen Wirkungsgrades wird die erzeugte elektrische
Leistung der Brennstoffzelle ins Verhaltnis zur eingesetzten Brennstoffenergie gesetzt.
Diese wird auf den Heizwert (engl. lower heating value, kurz LHV) bezogen. Man unter-

scheidet weiter zwischen dem DC- und dem AC-Wirkungsgrad. Der DC-Wirkungsgrad
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2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

Npc berechnet sich nach Gleichung 2.29, indem die elektrische Bruttoleistung Pp, die

durch die SOFC erzeugt wird, zur Berechnung verwendet wird.

Prc

= 2.29
e Lva : ﬁGas,Sys ( )

Wird von der elektrischen Bruttoleistung der SOFC die Summe der Antriebsleistungen
der Geblase Pg, und die Umwandlungsverluste des Wechselrichters P,,, abgezogen,
so erhélt man die elektrische Nettoleistung des Systems. Damit kann schliellich der

AC-Wirkungsgrad nac nach Gleichung 2.30 berechnet werden.

PDC - -Pinv - PGb
LHVm : 'flGaS,Sys

Nac = (2.30)

Thermischer Wirkungsgrad

Das Abgas tritt aus dem SOFC-System mit einem Temperaturniveau von etwa 300 -
400°C aus und enthélt daher noch eine grofie Menge nutzbarer thermischer Ener-
gie. Diese kann zum Beispiel fiir die Warmeauskopplung an einen externen Heizkreis
genutzt werden. Setzt man diese ausgekoppelte Energiemenge Qu, zur eingesetzten
Brennstoffmenge ins Verhaltnis, erhdlt man den thermischen Wirkungsgrad n¢, nach
Gleichung 2.31. .
Qtn

= 2.31
LHVm ' 7;LGas,Sys ( )

Mth

Gesamtwirkungsgrad

Fiir die Bewertung der Gesamteffizienz des Systems 7y, wird die Summe aus thermi-

schem und elektrischem Wirkungsgrad verwendet (Gl. 2.32).

Nges = TIAC + Tth (232)
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Rezirkulationsrate

Das hier vorgestellte System beinhaltet eine Anodenabgasrezirkulation. Die Rezirkula-
tionsrate 7., beschreibt das Verhaltnis von Rezirkulat 7., zu Anodenabgas 7ay aus-
hrez

Trez = — (233)

Nan,aus

Eine hohe Rezirkulationsrate bedeutet in erster Linie eine hohe Brennstoffausnutzung,
fiihrt aber gleichermaflen auch zu einer Brennstoffverdiinnung, die widerum zu einer
niedrigen Nernstspannung fithrt. Auf der anderen Seite erhoht eine geringe Rezirkula-
tionsrate das Risiko fiir Kohlenstoffablagerungen in Reformer oder Stack aufgrund von
Wassermangel bei der Reformierung. Technisch realisiert werden kann eine Anoden-
abgasrezirkulation durch Verwendung eines Geblases, das bei erhohten Temperaturen
und Feuchtigkeit betrieben werden kann. Eine Alternative bietet die Verwendung
eines Ejektors (23], der fiir den Betrieb allerdings grofie Unterschiede zwischen den

Volumenstromen von Brenngas und Rezirkulat benétigt.

Verhaltnis von Sauerstoff zu Kohlenstoff

Fir den Betrieb des Systems ist es wichtig, dass keine Kohlenstoffablagerungen auf-
treten, da diese sonst die aktiven Schichten an der Anode und am Reformer zusetzen
und gleichzeitig zu einem Anstieg des Druckverlustes fithren wiirden (Gl.2.23 -2.24).
Bei einer geringen Wasserzufuhr in den Reformer oder auf die Anode des Stacks wird
Verkokung begiinstigt. Andererseits fiihrt eine zu hohe zugefithrte Wassermenge zu
einer Brennstoffverdiinnung, durch die die Nernstspannung im Stack verringert wird.
Dieser Zusammenhang wird durch das Verhéltnis von Sauerstoff no zu Kohlenstoff
ng, kurz O/C,; beschrieben und ist in Gleichung 2.34 dargestellt.

O/C:@:$00+2$002+$H20

(2.34)
ne Tco + Tco, + Ton,

Durch den Transport der Sauerstoffionen von der Kathode zur Anode steigt das O/C
im Anodenkanal an. Das minimale O/C tritt daher im Vorreformer auf, der das
kritische Bauteil fiir die Betrachtung der Kohlenstoffablagerungen ist. Bei Systemen
ohne Anodenabgasrezirkulation kann das Verhéltnis von Wasserdampf zu Kohlenstoff

S/C verwendet werden. Nach Larminie etal. [17] sollte dieses Verhéltnis zwischen 2
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2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

und 3 liegen. Es gibt auch Quellen, die davon ausgehen, dass oberhalb der Kennzahl
1,5 kein Risiko fiir eine Verkokung besteht [21]. Carré [24] hat in seiner Arbeit die
Herleitung einer Gleichung2.35 zur Kombination der Rezirkulationsrate 7ye;, FUgys
und dem O/C aufgestellt:

> (zk - Nie-)
2.3 (zk - Nio)

O/C = Tyey - FUgys - (2.35)
Hierin bezeichnet Nj ¢ die Anzahl der Kohlenstoffatome der jeweiligen Komponente
k des Gases und N .- die Anzahl der Elektronen, die bei der elektrochemischen Re-

aktion iibertragen werden konnen. Bei Verwendung von CHy sind es 8 Elektronen.

Gasausnutzungsgrad

Eine Kenngrofie fiir den Stack ist der Gasausnutzungsgrad (engl. fuel utilization, kurz
FU). Er berechnet sich dartiber, welche Menge des eingesetzten Brennstoffs .y ein bei
der elektrochemischen Reaktion in Strom umgewandelt wird. Die allgemeine Formel
fiir die Berechnung ist in 2.37 dargestellt. Hierin wird die Summe der bei der Reaktion
iibertragenen Elektronen des Fluidstroms y aus Gleichung 2.36 bestimmt. Betrachtet
man den Betrieb des Systems mit reinem Methan, so kann der Gasausnutzungsgrad

des Stacks aus Gleichung 2.38 berechnet werden.

X = (Npe - x) (2.36)
k
I+ Nzepe
FUstack = - 2.37
Stack F- Nan,ein * Xan,ein ( )
I Nyae
FUStack - Zel (238)

F. han,ein : (2 THy + 2 TCco + 8 :L'CH4)

Man unterscheidet weiter zwischen dem Gasausnutzungsgrad des Stacks FUsgack
(Gl.2.38) und dem des Systems FUgy nach Gleichung?2.39. Hierfiir wird die dem
System zugefiihrte Menge an Brenngas ngasgsys verwendet. Bei Systemen ohne Ano-

denabgasrezirkulation gilt FUgiac = FUgys.

I- NZelle

F- hGaS,Sys -8 TCH,

FUgys = (2.39)
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Fiir FUgacc gibt es Grenzwerte von Stack-Herstellern, oberhalb derer ein Stack nicht
betrieben werden sollte, da es in diesen Féllen zu Brennstoffverarmung und dadurch
zu einer Lebensdauerverkiirzung aufgrund von Degradation fithren kann (siehe Ab-
schnitt 4.5.2). Eine Verarmung an Brennstoff filhrt zudem dazu, dass der Brennstoff
nicht schnell genug an die Dreiphasengrenze transportiert werden kann und durch die
Erhohung des Konzentrationsverlustes ein starker Spannungsabfall resultiert. Blum
et al. [20] geben als maximale FUgg,q einen Wert von 80 % bei einer Rezirkulationsrate
von 65 % an. Damit folgt nach Gleichung 2.40 FUgys =92 %.

Ein Zusammenhang zwischen Rezirkulationsrate ry,, FUgys und FUgg, kann iiber
Gleichung 2.40 hergestellt werden. Diese kann durch die Umformung der Gleichun-
gen 2.41 - 2.44 hergeleitet werden. Die Kenngrofien kénnen Abbildung 2.7 entnommen

Trez * Man,aus

werden. U
Stack
FUsys = (2.40)
1 + Trez ° (FUStaCk - 1)
han,ein * Xan,ein = 7;LGas,Sys * XGas,Sys + Trez han,aus * Xan,aus (241)
7;Lan,aus * Xan,aus — 7;LSys,aLus * Xan,aus + Tres 7;Lan,aus * Xan,aus (242)
han,aus * Xan,aus — (1 - FUStack) . 7ian,ein * Xan,ein (243)
7'ALSys,aus * Xan,aus — (1 - FUSys) : nGas,Sys * XGas,Sys (244)
2 ]
1 ]
1 1
1 1
. 1 . . 1 .
nGas,Sys : TNan,ein Nan,aus : nSys,aus
@ ® FUStack ® o
X Gas,Sys : Xan,ein Xan,aus : Xan,aus
' "
1 1
1 1
1 1
] [ ]

Abbildung 2.7: Berechnung der Gasausnutzungsgrade fiir ein System mit
Anodenabgasrezirkulation
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2.4 Aufbau eines SOFC-Systems

Luftnutzungsgrad

Da bei der elektrochemischen Reaktion Sauerstoff verbraucht wird, gibt es analog zum
Gasausnutzungsgrad eine Kenngrofe fiir die Luftausnutzung (engl. air utilizaton, kurz
AU). Der Luftnutzungsgrad AU berechnet sich unter Verwendung der dem System

zugefiihrten Luftmenge 1y gys nach Gleichung 2.45.

I- NZelle

AU = -
F-. NLuft,Sys * 4 T,

(2.45)

Fiir ein System ohne Kathodenluftrezirkulation gilt AUgys =AUggack. Die Werte fiir

den Luftnutzungsgrad sind durch folgende Faktoren limitiert:

e Die untere Grenze ergibt sich aus technischen Gesichtspunkten:
Ein niedriger Luftnutzungsgrad fithrt zu einer hohen Luftzufuhr, die widerum zu
hohen Gebliseleistungen aufgrund der hohen Druckverluste im Kathodenkanal
fithrt. Zudem bedeutet ein niedriger Luftnutzungsgrad eine hohe Kiihlleistung

des Stacks, was zu schlechteren elektrischen Wirkungsgraden fithren kann.

o Die obere Grenze wird meist durch den Stackhersteller vorgegeben:
Luft ist ein Kithlmedium und bei einer zu geringen Zufuhr findet eine unzurei-
chende Kiihlung des Stacks statt. Zudem kann durch einen zu hohen Verbrauch
an Sauerstoff eine Verarmung am Zellende und als Folge ein Spannungseinbruch

auftreten.

Luftzahl

Fiir eine vollstandige Verbrennung eines Brennstoffgemischs wird eine ausreichende
Sauerstoffmenge 1o, son bendtigt. Setzt man die vorhandene Menge an Sauerstoft
No,,ist Zu der benotigten Menge ins Verhaltnis, erhélt man die Luftzahl Ap.q nach
Gleichung 2.46. .

/\Luft - -
N0y s0ll

(2.46)
Eine Luftzahl A\r. < 1 bedeutet eine unterstochiometrische, unvollsténdige Verbren-
nung unter Bildung von Kohlenmonoxid und Rufl. Hierbei wird nicht der gesamte
Brennstoff oxidiert. Ist die Luftzahl grofler eins, spricht man von vollstandiger Ver-
brennung. Wird die Luftzahl zu grof3, kann dies durch den Luftiiberschuss im Brenner

zum Erloschen der Flamme fiihren.
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

Interaktion verschiedener Parameter

Die Zusammenhénge zwischen der Rezirkulationsrate (Gl. 2.33), den Gasausnutzungs-
graden (Gl. 2.38 und 2.40) und dem Verhéltnis von Sauerstoff zu Kohlenstoff (Gl. 2.35)
lassen sich grafisch darstellen. Dies wird in Abbildung 2.8 gezeigt. Das grau eingezeich-
nete Feld beschreibt den zulassigen Betriebsbereich, der sich unter Einhaltung von
systemseitigen oder vom Stackhersteller vorgegebenen Grenzen ergibt. Diese wurden

jeweils im Zusammenhang mit den einzelnen charakteristischen Groflen genannt.

 FUsys /1

Abbildung 2.8: Zusammenhang der Rezirkulationsrate r.,, der Gasausnutzungsgrade
FUgtack, FUgys und dem Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C

Bei einem festgelegten O/C-Verhéltnis und Gasausnutzungsgrad des Stacks konnen
die zugehorige Rezirkulationsrate und Brenngasausnutzung des Systems abgelesen
werden. Aus der FUgys kann dann der dem System zuzufithrende Methanvolumen-
strom berechnet werden. Ist die Rezirkulationsrate gleich Null, entspricht dies einem
System ohne Anodenabgasrezirkulation. In diesem Fall sind die beiden Gasausnut-
zungsgrade gleich grofl. Fir r.,— 1 ist die Gasausnutzung des Systems 100 %. Man
erkennt, dass eine hohe Brenngasausnutzung des Systems durch eine hohe FUggaux

und Rezirkulationsrate erzielt werden kann.
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2.5 Stand der Technik: Modellierung von SOFC-Systemen

2.5 Stand der Technik: Modellierung von
SOFC-Systemen

Uber die Modellierung von SOFC-Zellen, -Stacks und -Systemen gibt es in der Litera-
tur einige Publikationen, die den Stand der Technik der Modellierung betrachten. Ein
umfassender Literaturriickblick stammt von Kakag et al. [25]. Hier wurden verschiede-
ne Arbeiten beziiglich Mikro- und Makro-Modellierung betrachtet. Auch Hajimolana
etal. [26] analysierten bestehende SOFC-Systeme. Sie teilten die Systeme fiir planare
und tubulare Zellen jeweils in fiinf Subsysteme ein: Luft- und Brennstoffkanal, PEN
(Positive Elektrode - Elektrolyt - Negative Elektrode), luft- und gasseitiger Interkon-
nektor. Die PEN beschreibt den Schichtverbund aus Anode, Elektrolyt und Kathode.
Fiir jedes Teilsystem wurden die Erhaltungssatze, die chemischen und elektrochemi-
schen Reaktionsgleichungen und Diffusionsprozesse betrachtet. Die dynamische Mo-
dellierung von SOFC-Stacks wurde von Bhattacharyya et al. [27] untersucht. Bei der
transienten Modellierung von multiphysikalischen Systemen ist vor allem die unter-
schiedliche Groflenordnung der Zeitkonstanten der einzelnen Effekte zu betrachten.

Man unterscheidet drei wesentliche Zeitkonstanten:

1. Zeitkonstante fiur die Kinetik an den Elektroden:

GroBenordnung von Millisekunden. Daher wird sie meist vernachlassigt.

2. Zeitkonstante fiir den Massentransport:

Groflenordnung von Sekunden.

3. Zeitkonstante fiir das thermische Verhalten des Systems:

GroBenordnung von Minuten beziehungsweise Stunden.

Die meisten Untersuchungen betrachteten Zell- oder Stackmodelle und keine System-
modelle. In den folgenden Abschnitten soll ein Uberblick iiber einige in der Litera-
tur beschriebene Modelle mit verschiedenen Diskretisierungsansatzen gezeigt werden.

Schliefllich werden die Modelle am Ende dieses Abschnitts in Tabelle 2.3 zusammen-

gefasst.

2.5.1 Modelle in 0D

In einem 0D-Modell gibt es keine lokale Verteilung der Zustandsgroflen innerhalb

einer Komponente. Die Zustandsgrofien werden meist unter der Annahme eines kon-
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2 Grundlagen und Stand der Technik von Brennstoffzellen

tinuierlichen Riihrkesselreaktors (engl. continuous stirred tank reactor, kurz CSTR)
mit den AusgangsgroBien berechnet und haben dadurch innerhalb einer Komponente
den gleichen Wert. Viele dieser Modelle werden unter Verwendung des Programms
Matlab/Simulink umgesetzt. Carré [24] untersuchte das dynamische Systemverhalten
eines planaren Stacks und vergleicht die Ergebnisse mit experimentellen Daten. Auch
Kandepu et al. [28] entwickelten ein dynamisches 0D-Modell, bei dem fur den Stack
mehrere Elemente aneinander gereiht wurden, um ein genaueres Ergebnis zu erzielen.
Zur Validierung wurden simulierte Daten eines dynamischen Quasi-2D SOFC-Modells
eines tubularen Stacks verwendet. Weitere 0D-Modelle wurden von Lee et al. [29], Ro-
kni [30], Carl [31], Lisbona etal. [32], Lee etal. [33], Jia etal. [34] entwickelt. Karcz
[35] untersuchte den Einfluss, wenn man aus einem undiskretisierten Modell ein in
Stromungsrichtung diskretisiertes Modell erstellt. Die im 0D-Modell entwickelte Zell-
spannung lag 50 mV hoher als bei einem eindimensional diskretisierten Modell. Die
anderen beiden Diskretisierungsrichtungen senkrecht zur Strémungsrichtung hatten
im Gegensatz hierzu einen geringeren Einfluss. Das Ergebnis bei einem 1D-Modell ist

somit genauer, allerdings steigt die Rechenzeit stark an.

2.5.2 Modelle in 1D

Eine Erweiterung der 0D-Modelle stellt eine o6rtliche Diskretisierung des Stacks oder
Systems, beispielsweise in Stromungsrichtung, dar. Die anderen Komponenten des
Systems werden dabei weiterhin als 0D-Modell behandelt [36]. Fiir den Stack kann
auBerdem ein so genanntes 1D+1D-Modell - auch Quasi-2D-Modell genannt - verwen-
det werden, bei dem der Stack in Stromungsrichtung diskretisiert wird und zusétzlich
eine Auflosung der verschiedenen Schichten (Anode, Elektrolyt, Kathode und Inter-
konnektor) betrachtet wird [37-39]. Auch Colpan [40] untersuchte in seiner Arbeit
verschiedene Modelle fiir SOFCs. Er entwickelte zum Beispiel ein transientes Quasi-

2D-Modell einer Zelle, das mit Literaturdaten validiert wurde.

Einige Autoren untersuchten die Integration der Stackmodelle in das gesamte SOFC-
System, wobei haufig nur der Stack detailliert betrachtet wurde und die anderen
Komponenten wie Warmeiibertrager, Reformer und Brenner nicht diskretisiert wur-
den oder allgemeine Modelle aus Bibliotheken verwendet wurden [41]. Die Untersu-
chungen von Slippey [42], Ota et al. [43] und Stiller [44] zeigten den Einfluss der Dis-

kretisierung des Gesamtsystems durch einen Anstieg der Genauigkeit der Ergebnisse,
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2.5 Stand der Technik: Modellierung von SOFC-Systemen

da fiir die physikalischen Berechnungen entlang der Stromungsrichtung detaillierte In-
formationen vorlagen. Auch Gubner et al. [45] verwendeten diese Vorgehensweise und
integrierten ein planares, transientes 1D-Stackmodell in ein 0D-Systemmodell. Die U1-
Kennlinie und das thermische Verhalten des Stacks wurden mit einer 3D-Simulation
und experimentellen Daten validiert. Slippey [42] beschrieb in seiner Arbeit die Mo-
dellierung eines SOFC-Systems mit einem tubularen Stack und einem POX Reformer.
Es wurden keine Wechselwirkungen zwischen den Komponenten beriicksichtigt, da der
Komponentenmodellierung eine adiabate Annahme zugrunde lag. Fiir die Berechnung
der Warmetibergénge wurden feste Parameter gewéhlt. Die Diskretisierung beinhal-
tete zwei Knoten und es wurden verschiedene Systemarchitekturen untersucht. Es
gab keine Validierung mit experimentellen Ergebnissen. In der Arbeit von Stiller [44]
wurde ein SOFC-Hybrid-System mit einer Gasturbine untersucht, das eindimensional
diskretisiert wurde. Es wurden keine Wechselwirkungen zwischen den Komponenten
berticksichtigt und es gab keine experimentelle Validierung des Systems. Mueller et al.
[46] haben ein dynamisches Quasi 2D-Modell eines SOFC-Systems aufgebaut, das
einen tubularen Stack und die Komponenten der balance of plant (BoP) wie Wérme-
iibertrager, Vorreformer, Nachbrenner, Rohre und Geblése enthielt. Die Wéarmeverlus-
te zur Umgebung wurden vernachléssigt. Unter Verwendung der Software EES stellte
Braun [47] in seiner Arbeit stationdre Ergebnisse eines Brennstoffzellensystems vor.
Es wurde nur von einer Validierung des Stacks bezichungsweise der UI-Kennlinie mit
experimentellen Daten gesprochen. Eine weitere Betrachtung eines Systemmodells in
1D findet sich bei Huangfu et al. [48].

2.5.3 Modelle in 2D

Wird nun zusétzlich zur Stromungsrichtung noch eine weitere Dimension verwendet,
erhélt man ein 2D-Modell. Andersson et al. [49] entwickelten solch ein CFD-FEM Mo-
dell einer anodengestiitzten SOFC, bei dem sowohl die Verstromung von Wasserstoff
als auch von Kohlenmonoxid betrachtet wurde. Anschliefend wurde das Verhalten
der Stromdichte entlang und orthogonal zur Stromungsrichtung analysiert. Bei den
Temperaturverlaufen trat hauptséchlich eine Verteilung entlang der Stromungsrich-
tung auf, die Gradienten quer zur Stromungsrichtung waren sehr klein. Ein weiteres
Modell in 2D wurde von Campanari et al. [50] vorgestellt. Es handelte sich um einen

Finite-Volumen-Ansatz zur Simulation einer Einzelzelle, die reprasentativ fir das Ver-
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halten des gesamten Stacks stand. Die Ergebnisse fiir den Betrieb im Gleich- und

Gegenstrom zeigten jedoch kaum Unterschiede quer zur Stromungsrichtung.

2.5.4 Modelle in 3D

Eine sehr detaillierte Betrachtung des Stacks kann mit Hilfe von fein aufgeldsten Mo-
dellen, die meist auf CFD basieren, erfolgen. Diese Modelle eignen sich zur detaillier-
ten Untersuchung des Stackverhaltens, sind aber fiir eine Systemsimulation aufgrund
langer Rechenzeiten nicht geeignet. Achenbach [51] untersuchte in seiner Arbeit einen
planaren Stack, der in 3D modelliert wurde und auch dynamische Effekte betrachtet.
Im Modell wurde jedoch eine Gleichverteilung des Gases auf die einzelnen Kanéle der
Zelle angenommen. Ein weiteres Modell in 3D wurde von Petruzzi et al. [52] auf Basis

des Programms Matlab entwickelt.

2.5.5 Zusammenfassung

Fir die Diskretisierung des Gesamtsystems gibt es bisher noch wenige Arbeiten. Vie-
le der vorgestellten Modelle betrachteten den SOFC-Stack detailliert, aber haufig
nicht die Diskretisierung von Warmetibertrager, Reformer und Nachbrenner oder ver-
nachlassigten die thermischen Verluste dieser Bauteile [53]. Die Vernachlassigung der
Wechselwirkungen der Komponenten untereinander und die adiabate Betrachtungs-
weise beziiglich der Umgebung fithren zu einer unzureichenden Darstellung des ther-
mischen Verhaltens. Erfolgt die Diskretisierung auch von diesen Komponenten, so
konnen beispielsweise Gleich- und Gegenstromwéarmeitibertrager und Stacks im Gleich-
oder Gegenstrom genauer simuliert werden. Ein weiterer Vorteil der Diskretisierung
ist die Untersuchung weiterer Systemkonfigurationen durch einen einfachen Wechsel
von Parametern, da das validierte Systemmodell die physikalischen Zusammenhan-
ge genau wiedergibt. Was zudem bei einigen der zuvor genannten Arbeiten bisher
nicht beriicksichtigt wird, war die Berechnung von Wérmeiibergangskoeffizienten in
Abhéangigkeit der eingesetzten Geometrie, der Zusammensetzung und Temperatur der

Fluide. Auch war bei vielen Modellen die experimentelle Validierung unzureichend.

Wie dieser Abschnitt gezeigt hat, gibt es viele Griinde, das gesamte SOFC-System

zu diskretisieren. Eine Zusammenfassung einiger Modelle aus der Literatur eingeteilt
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nach ihrer Betrachtungsgrenze, Dimension, untersuchter Geometrie und Validierung
findet sich in Tabelle 2.3.

Tabelle 2.3: Ubersicht und Vergleich von verschiedenen SOFC-Modellen aus der Lite-
ratur

Dimension Grenze Zeitverhalten Geometrie  Validierung  Modell

Zelle transient tubular nein [54]
0D stationir allgemein ja, nur Stack [34]
System planar nein [32]
transient planar ja [24]
. ja [55]
1D Zelle transient planar Hein 156]
stationar tubular ja EQ
Zelle
: planar nein [19]
transient tubular ja, mit Literatur [43]
1D+1D stationar tubular  ja, mit Literatur [58]
Stack ja [59]
transient planar nein [60]
tubular nein [38]
System! stationar planar nein E;g
transient planar ja, nur Stack [47]
2D Zelle stationdr planar nein [50]
3D Stack transient planar nein [51]

1 System in 0D, Stack in 1D+1D

Im néchsten Kapitel wird der Aufbau des elektrochemischen und thermischen Mo-
dells mit einer Diskretisierung aller Komponenten in Stromungsrichtung vorgestellt.
Des Weiteren werden die thermischen Wechselwirkungen der Komponenten und die
Warmeverluste an die Umgebung berticksichtigt und es wird die Validierung mit ex-

perimentellen Daten gezeigt.
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In diesem Kapitel wird die Modellierung des SOFC-Systems vorgestellt. Die Model-
lierung und Simulation von SOFC-Systemen tréigt einen wichtigen Beitrag zur Unter-
suchung optimaler Betriebsgrenzen bei. Der Fokus liegt hierbei auf der dynamischen
Modellierung und Simulation eines SOFC-Systems fiir die Kraft-Warme-Kopplung,
das den Stack und alle balance of plant Komponenten, wie Wéarmeiibertrager, Vorre-
former, Nachbrenner, Rohre und Geblése enthélt. Es wurde hierfiir eine Brennstoff-
zellenbibliothek entwickelt, um die einzelnen Komponenten des SOFC-Systems darzu-
stellen. Diese Komponenten wurden im Rahmen der Dissertation in Zusammenarbeit
mit Ana Gallet Segarra entwickelt. Ein Teil der Modellierung und Validierung dieses
Kapitels wurde im Journal of Power Sources [61] und auf der Konferenz Modval10 [62]

verOffentlicht.

3.1 Aufbau des SOFC-Systems

Das hier aufgebaute Simulationsmodell bezieht sich auf das in Abbildung 3.1 darge-
stellte SOFC-System.

Rezirkulation ‘Wasser

<l
-
il

-

Anode
Kathode

Brenn-
gas : 4

Luft O

Abbildung 3.1: Aufbau des modellierten SOFC-Systems
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Das Brenngas und die Luft treten ins System ein und erfahren eine Druckerhohung,
um die Leitungsdruckverluste im System zu iiberwinden und schlieflich mit Atmo-
sphérendruck aus dem System auszutreten. Die Geblase wurden im Modell durch
eine Vorgabe des Druckes realisiert und fiir die Gebléseleistung werden die Gleichun-
gen nach Abschnitt 4.3.1 verwendet. Nach der Kompression wird die Luft in einem
Wirmeiibertrager (WU 3) durch Nutzung der thermischen Energie des heilen Bren-
nerabgases erwarmt bevor sie auf die Kathodenseite des SOFC-Stacks stromt. Das
Brenngas wird nach der Zumischung von Anodenabgas ebenfalls erwirmt (WU 1)
und tritt dann in den Vorreformer ein, in dem die Wasserdampfreformierung und die
Wassergas-Shift-Reaktion stattfinden. Nach dem Austritt aus dem Vorreformer wird
das Reformatgas weiter erwirmt (WU 2), bevor es auf der Anodenseite des SOFC-
Stacks eintritt. Dort findet die elektrochemische Reaktion statt und das abgereicherte
Abgas und die Abluft verlassen den Stack. Zunéchst wird ein Teil der thermischen
Energie des Anodenabgases in einem Wirmeiibertager (WU 2) genutzt, bevor eine
Aufteilung des Gasgemisches erfolgt und ein Teil rezirkuliert wird. Der andere Teil
tritt zusammen mit der Kathodenabluft in den Nachbrenner ein, in dem Kohlen-
monoxid und Wasserstoff vollstandig verbrannt werden. Nach der Warmenutzung im
Wirmeiibertrager (WU 3) kann die thermische Energie aus dem Abgas weiter zur
Waérmertickgewinnung genutzt werden, zum Beispiel fiir die Erwédrmung eines Wasser-
stroms. Dieser letzte Wéarmeiibertrager (WU 4) ist nicht als Komponente im Simulati-
onsmodell integriert, sondern wird fiir die Auswertung analytisch in Microsoft Excel
berechnet (Abschnitt 3.5.1).

Die Komponenten sind thermisch so gut wie moéglich integriert, um die Warmever-
luste zu minimieren. Daher werden mehrere Komponenten zu Baugruppen zusam-
mengefasst. Alle Komponenten, die im Gaspfad fiir die Aufbereitung des Brenngases
enthalten sind (Wérmeiibertrager WU 1 und WU 2, sowie der Vorreformer), werden
im Folgenden als Anodengasprozessor (AGP) bezeichnet und die Komponenteneinheit
fir den Luftpfad, die aus Warmeiibertrager WU 3 und dem Brenner besteht, wird als
Kathodengasprozessor (KGP) bezeichnet.
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3.2 Allgemeine Grundlagen zum entwickelten

Simulationsmodell

Fir die Entwicklung eines Systemmodells stehen semi-empirische oder theoretische
Ansétze zur Wahl. Aus Mangel an experimentellen Daten wurde ein theoretischer
Ansatz eingesetzt, der auf physikalischen Gleichungen beruht. Bei dem entwickelten
Modell handelt es sich um ein dynamisches Modell, um Anderungen von Zustands-
groflen zu betrachten, die beispielsweise bei der Regelung des Systems, wechselnden
Betriebsbedingungen durch Lastdnderung oder dem Einfluss der Degradation auftre-

ten.

3.2.1 Wesentliche Annahmen und Effekte im Modell

Das Modell beinhaltet verschiedene Effekte, die fiir den Systemaufbau beriicksichtigt
werden. Sowohl chemische Reaktionen in Vorreformer, Nachbrenner und Anodenkanal,
sowie die elektrochemische Reaktion im Stack werden modelliert. Das Warmemana-
gement des Systems hat einen grofien Einfluss auf die physikalischen Groéflen. Daher
ist die Abbildung der Wérmeiibergangsphédnomene sehr wichtig. Es wird sowohl die
Berechnung der Wéarmeitibergangskoeffizienten in Stromungsrichtung fiir die konvekti-
ven Wirmeiibergénge zwischen Fluidvolumen und Feststoffen und die Warmeleitung
durch Feststoffe implementiert, als auch die Warmekapazitidt der Festkorper durch
die Verwendung thermischer Massen. Des Weiteren werden die Druckverluste in Stro-

mungsrichtung in jedem Volumen berechnet.

Fir die Modellierung wurden folgende Annahmen getroffen, die im Wesentlichen auch

von Braun [47] verwendet wurden:

e Quasi-2D-Modell:
Jede Komponente wird in Stromungsrichtung diskretisiert, quer zur Stromungs-
richtung erfolgt keine Diskretisierung, das bedeutet, dass eine einheitliche Tem-
peraturverteilung innerhalb eines einzelnen Blocks angenommen wird. Da die
Komponenten zuséatzlich schichtweise die Warmetibergange nach auflien betrach-
ten, ist das entwickelte Systemmodell ein 1D+1D oder auch Quasi-2D-Modell.

o Kontinuierlicher Riihrkesselreaktor:

Jedes Diskretisierungsvolumen verhalt sich wie ein CSTR. Die Volumen werden
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als ideal durchmischt betrachtet und die Berechnung der Variablen in jedem
Volumen erfolgt mit den Auslassbedingungen. Dadurch haben die Variablen

innerhalb eines Diskretisierungsvolumens denselben Wert.

Verwendung idealer Gase:
Jede Komponente und die Mischung der einzelnen Stoffe verhalten sich als idea-

les Gas.

Einphasensystem:

Es werden keine Phasenanderungen berticksichtigt.

Strahlung
Die Warmeiibertragung durch Strahlung in den Warmeiibertragern und im
Stack wird vernachléssigt, da die Temperaturdifferenzen zwischen gegentiber-

liegenden Wanden in den Komponenten vergleichsweise klein sind.

Fiir das Stackmodell werden zusatzlich noch folgende Annahmen und Vereinfachungen

getroffen und angewendet [47]:
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o Fiir die Berechnung der Ul-Kennlinie wird eine Einzelzelle betrachtet. An-

schliefend erfolgt eine Extrapolation auf den gesamten Stack mit Ausnahme

der beiden Zellen am Rand des Stacks. Diese werden separat modelliert (siehe

Abb.3.7).

Die Elektroden und Interkonnektoren verhalten sich isopotential, das bedeutet

sie sind Oberflichen mit gleicher Spannung.

Die Strahlung in den Gaskanélen wird vernachlassigt, da sie bei planaren Stacks
einen geringen Einfluss auf das Temperaturprofil hat [63]. Damm et al. [64] geben
an, dass bei anodengestiitzten planaren Zellen mit einem sehr diinnen Elektroly-
ten (=15 pm) der Einfluss der Strahlung im Vergleich zur Warmeleitung im Elek-
trolyten sehr gering ist. Wenn die Strahlung zwischen den Gasen und der Ober-
flache der Elektroden beziechungsweise Interkonnektoren beriicksichtigt wird, ist
die Temperaturanderung ebenso vernachléssigbar gering. Detaillierte Untersu-
chungen des Strahlungseinflusses finden sich bei Burt et al. [60] und Hajimolana
etal. [54].

Undichtigkeiten zwischen der Anoden- und Kathodenseite der Zellen wurden im
SOFC-Stack nicht betrachtet.



3.2 Allgemeine Grundlagen zum entwickelten Simulationsmodell

3.2.2 Verwendetes Modellierungswerkzeug

Um physikalische Modelle aufzubauen, eignen sich objektorientierte Beschreibungs-
sprachen. Abel [65] beschreibt, dass sich die Modellierungssprache Modelica® optimal
fir die Simulation von komplexen Systemen eignet, die aus mehreren miteinander
interagierenden Komponenten bestehen. Bereits Andersson et al. [37] haben in ihrer
Arbeit zur dynamischen Untersuchung von Brennstoffzellensystemen Modelica® einge-
setzt. Die Vorteile und Eigenschaften dieser Modellierungssprache sind im Folgenden
basierend auf Abel [65] aufgelistet:

e Multiphysikalische Modellierung:
Verschiedene physikalische Effekte wie thermische, elektrische und chemische
Vorgénge konnen abgebildet werden. Zusétzlich wird die Wechselwirkung zwi-

schen ihnen beriicksichtigt.

o Akausalitidt durch implizite Gleichungen:
Die physikalischen Zusammenhédnge werden tiber Gleichungen implementiert,
wobei keine Reihenfolge zur Losung festgelegt wird. Somit ist in der Anwendung
ein einfacher Wechsel zwischen Parametern und Variablen méglich und der An-
wender entscheidet nicht iiber die Wirkungsrichtung. Das bedeutet gleichzeitig,

dass nicht vorgegeben wird, was Eingangs- und Ausgangsgrofie ist.

« Komponentenbasierte Modellierung:
Jede Komponente ist abhéngig von ihren jeweiligen Ein- und Ausgangen und un-
abhéngig von den Variablen anderer Komponenten. Dadurch konnen die Kom-
ponenten unabhéngig voneinander einfach modifiziert werden und in anderen

Konfigurationen wiederverwendet werden.

o Konnektoren:
Fir die Modellierung werden alle auftretenden Signale entweder in Potential-
oder Flussgroflen eingeteilt und anschlieend tiber vektorielle Schnittstellen mit-
einander verbunden. Durch diese Verbindung treten sie miteinander in Wechsel-

wirkung.

Die hohe Flexibilitat des Programms erlaubt es, die Komponenten des Modells wie-
derzuverwenden und zur Simulation verschiedener Systemkonfigurationen und Be-
triebsbedingungen einzusetzen. Fiir die Erstellung des Modells wurde die Simulati-

onsumgebung SimulationX® der Firma iti GmbH verwendet. Es wurde eine Biblio-
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3 Modellierung des Systems

thek entwickelt, sodass jede Komponente, die in Abbildung 3.1 dargestellt ist, aus
denselben Basiskomponenten aufgebaut werden kann. Das dynamische Verhalten der
Einzelkomponenten beinhaltet Temperaturdnderungen aufgrund von Warmeiibergan-
gen und Konzentrationsdnderungen durch chemische Reaktionen im Vorreformer und
Stack. Des Weiteren werden die Druckverluste der einzelnen Komponenten in jedem

Diskretisierungsschritt berechnet.

3.3 Allgemeine Struktur der Komponenten

Wie bereits in Abschnitt 2.5 erlautert wurde, hat die Diskretisierung eines physikali-
schen Systems erheblichen Einfluss auf das Ergebnis der Berechnung. Da die Warme-
iibergange durch die temperaturabhéngigen Stoffgrofien stark beeinflusst werden, ist
eine Diskretisierung umso signifikanter, je hoher die Temperaturgradienten sind. Des
Weiteren wirken sich Konzentrations- und Temperaturgradienten im Stack auf die
Verteilung der Stromdichte aus und verandern dadurch das berechnete Spannungsni-
veau. Jede Komponente wird in Stromungsrichtung diskretisiert (Abb. 3.2), wodurch
eine Unterscheidung zwischen Wérmeitibertragern oder Stacks, die im Gleich- und

Gegenstrom betrieben werden, moglich wird.

| Stromungsrichtung X
[

Knoten 0 3-1 ) i+1 Np
Magse
'Volumen Fi1 s fris1
Fluid | .| | Fluid |
Einlass T Ty x T, %1 Tppy Auslass
Di—-1 Di 7 Pi+1
Lis i
}Wz‘—1 Tw, Wi+l
l . has,i
Qi

Abbildung 3.2: Diskretisierung einer Einzelkomponente in Stromungsrichtung

Das Fluid stromt in das Volumen. Das Volumen ist in Stromungsrichtung diskre-
tisiert, weshalb die einzelnen Potential- und Flussgréfien in jedem Schritt neu be-

rechnet werden. Jede Komponente hat entweder einen Warmeverlust zur Umgebung
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3.3 Allgemeine Struktur der Komponenten

oder wird durch den Warmetibergang eines anderen Fluides erwarmt (). Die ent-
wickelten Komponenten besitzen alle eine identische Grundstruktur und beinhalten
die gleichen Basiskomponenten. In Abbildung 3.3 wird die allgemeine Struktur einer
Einzelkomponente in 1D vorgestellt, wie sie auch im Simulationsmodell implementiert
wird. Jede Komponente besteht aus einem Volumen, in dem in jedem Diskretisierungs-
schritt ¢ die thermodynamischen Zustandsgrofien Temperatur 7" und Druck p sowie
die Konzentration x unter Verwendung der Massen-, Impuls-, Energie- und Kompo-

nentenmengenbilanz berechnet werden. Diese Gleichungen werden in Abschnitt 3.4.1

Ras AWL, WD AWL, Masse his I

Umgebung Freie Masse Erzwungene
Konvektion Konvektion
Wérmedammung Wiérmeleitung Volumen

vorgestellt.

[t
>
%%
4o
T

Abbildung 3.3: Modularer Aufbau einer Einzelkomponente

Uber die NASA-Polynome (Abschnitt 3.4.3) werden der Enthalpie-, Entropie-, Wér-
mekapazitatsstrom und der Strom der freien Gibbs-Energie berechnet. Zwischen dem
Fluidvolumen und der thermischen Masse tritt erzwungene Konvektion (charakteri-
siert durch hy) auf. Innerhalb der thermischen Massen gibt es Warmeleitung (charak-
terisiert durch Awp, Masse). Dadurch sind die Temperaturen des Fluidvolumens 7" und

der thermischen Masse T unterschiedlich.

Die Komponente kann thermisch isoliert werden, was im Modell durch eine zusatzliche
Schicht mit einer geringen Warmeleitfahigkeit Awr, wp realisiert wird. In Kontakt mit
der Umgebung tritt freie Konvektion (charakterisiert durch h,s) auf. Zwischen den ein-
zelnen Elementen wird ein Warmestrom () durch auftretende Temperaturdifferenzen
iibertragen. Um die Potential- und Flussgrofien der einzelnen Blocke miteinander zu
verbinden, gibt es zwischen den einzelnen Blocken eine Schnittstelle. Hierfiir werden

zwel verschiedene Arten von Anschlissen definiert:
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3 Modellierung des Systems

1. Ein thermodynamischer Anschluss, der die in Tabelle 3.1 aufgelisteten Groflen
enthalt.

Tabelle 3.1: Thermodynamischer Anschluss
Variable Einheit Beschreibung

) mol s™*  Molenstrom

T K Temperatur

P Pa Druck

x 1 Molanteil

H W Enthalpiestrom

S W K~!  Entropiestrom

G W Freier Gibbs-Energiestrom
C, W K™'  Wirmekapazitéitsstrom

2. Ein thermischer Anschluss, in dem die Variablen 7' und @ enthalten sind (Tab. 3.2).
Diese beiden Variablen sind jeweils Vektoren, da fiir jeden Diskretisierungs-

schritt die Warmeiibergangsmechanismen berechnet werden.

Tabelle 3.2: Thermischer Anschluss

Variable Einheit Beschreibung

Q W Warmestrom
T K Temperatur

Die PotentialgroBen 7', p und x weisen in zwei miteinander verbundenen Anschliis-
sen jeweils denselben Wert auf. Fiir die Flussgrofien n, H, S, G, Cp und Q hingegen
gilt, dass jeweils die Summe der einzelnen Grofle am Konnektor aufgrund von entge-
gengesetzten Vorzeichen gleich Null ist. Wenn beispielsweise ein Volumen V1 eines
Wirmeiibertragers Warme abgibt, bedeutet dies, dass @, einen negativen Wert hat.
Gleichzeitig wird das Fluid in Volumen V2 erwirmt und Q, weist ein positives Vor-
zeichen auf. Es gilt damit Q; + Q2 = 0.

Diskretisierte Darstellung des Gesamtsystems

In Abbildung 3.4 ist die diskretisierte Darstellung des Gesamtsystems mit den relevan-

ten geometrischen Groflen Lange L, hydraulischer Durchmesser des Stromungskanals
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3.3 Allgemeine Struktur der Komponenten

dy und der warmeleitenden Schicht zwischen den Komponenten § gezeigt. Zur iiber-
sichtlicheren Darstellung sind nur die Fluidvolumen mit den Stoff- und Warmestréomen
grafisch dargestellt. Die Darstellung ist eine Kombination des Systemschaubildes der
Abbildungen 3.1 und 3.2. Der zwischen zwei Fluidvolumen tibertragene Warmestrom
wird durch Kombination aus Wérmeleitung und erzwungener Konvektion auf beiden
Fluidseiten berechnet. Der Warmestrom zur Umgebung wird tiber freie Konvektion
berticksichtigt. In jedem Zeitschritt wird das komplette Gleichungssystem des Gesamt-
systems simultan gelost. Die verwendeten geometrischen Parameter sind in Tabelle
3.3 aufgelistet.

A

i Wiérmestrome
-
Umgebung = Stoffstrome
A A A
1 1 | 01,2
Y A2 Y
.. dn,1,2 .. Tdh,az
WU 1 WU 2 i
LY A A A A A L
! ! ! 81,1 1 1 1 153 4
¥ ¥ 2 2 ¥ 2
.. dn,1,1 Tdh,2 .. dn,3,1
WU 1 > Reformer l wU 2 Umgebung
A A A
1 1 1
L L L:
Brenngas : ¢ y__ ¥ ¥ |
hj4,1 -
Anode % o s
A L) L) dn,5
» B
' ' i Brenner
v v v d -:F

Kathode % »
Lo e
Luft als e
> wU 3 " Umgebung

LY LY LY

1 1 1 96,1
¥ 2 ¥

Abgas .. 6,2
WU 3

A A

I ! ! 86,2
\2 \2 \2

Umgebung

Abbildung 3.4: Schematische Darstellung des Gesamtsystems mit einer Diskretisie-
rung in Stromungsrichtung mit N=3
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3 Modellierung des Systems

Tabelle 3.3: Geometrische Daten des Gesamtsystems
(Bezeichnungen siehe Abbildung 3.4)

Komponente Parameter Wert Einheit

Ly 0,58 m

dh’171 0,003 m

B dh7172 0,009 m
WUl 5171 0,001 m
(5172 0,05 m

Nrn1 94 -

Lo 0,58 m

Reformer dhs 0,049 m
Ls 0,58 m

dh73,1 0,003 m

WU 2 dh73,2 0,01 m
J3 0,001 m

NRn,Q 28 -

L, 0,001 m

Stack! 041 0,00375 m
512 0,00375 m

Ls 0,5 m

Brenner ds 0.072 m
L6 0,5 m

dh6,1 0,003 m

* dh,6,2 0,005 m
WU 3 6671 0,001 m
56,2 0,097 m

Nrn3 90 -

! Die Schichtdicken sind in Tabelle 3.8 aufgelistet.



3.4 Physikalische Berechnungsgrundlagen

3.4 Physikalische Berechnungsgrundlagen

Alle Groflen werden in jedem Diskretisierungsschritt ¢ berechnet (Abb. 3.2). Zur bes-
seren Ubersichtlichkeit wird der Index 7 in den folgenden Gleichungen weggelassen,

sofern er nicht zum Verstandnis benotigt wird.

3.4.1 Erhaltungssatze

In jedem Gasvolumen werden in jedem Diskretisierungsschritt die einzelnen Groéfien
aus den Tabellen 3.1 und 3.2 berechnet. Hierfiir wird die Massen-, Impuls- und Ener-
giebilanz fiir jeden Diskretisierungsschritt aufgestellt, indem eine vereinfachte Form

der Navier-Stokes-Gleichungen verwendet wird.

Massenerhaltungssatz

Die Massenbilanz wird unter Verwendung des Molenstroms aufgestellt (Gl. 3.1). Der
eintretende Molstrom 7n;_; wird entweder vorgegeben oder durch die Kopplung tiber
die thermodynamischen Anschliisse vom einen an das néchste Fluidvolumen iibertra-

gen.
dn; . .
dt =Nj—1 — N, + Z Z l/jk . gj,i (31)
ko J

Der Molenstrom kann sich aufgrund von chemischen Reaktionen in jedem Diskretisie-
rungsschritt ¢ mit der Reaktionsgeschwindigkeit §;; bei der Reaktion j im Volumen
andern. v;;, beschreibt hierbei die stochiometrischen Koeffizienten der Komponente k&
bei der Reaktion j. Die Massenbilanz kann auch in molarer Form fiir jede Einzelkom-

ponente aufgestellt werden. Man erhélt die Komponentenmengenbilanz (Gl. 3.2).

dnkﬂ-
dt

= N1 — Wi + Y Vik - &g (3.2)
J

Das Aufsummieren aller Komponenten, die in der Komponentenmengenbilanz berech-

net wurden, ergibt wiederum Gleichung3.1.
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3 Modellierung des Systems

Impulsbilanz

Die Impulsbilanz basiert auf den Navier-Stokes-Gleichungen fiir stationére, inkom-
pressible Stromungen [66, 67]. Unter der Annahme, dass eine reibungsfreie Stromung
vorliegt, resultiert die Bernoulli-Gleichung (Gl. 3.3).

2

2
V; i— ’U,L- A

=1 + Piz1 +zi1 = — + p* + z; + AhE72 (33)
2g Py 29 pg

Fir die Energiehohendifferenz einer reibungsfreien Rohrstromung gilt Ahg = 0. Be-
trachtet man nun eine reibungsbehaftete Stromung, so kann Ahg unter Verwendung
der Rohrreibungszahl Agen, und des hydraulischen Durchmessers d;, durch die Darcy-
Weisbach-Gleichung (Gl. 3.4) beschrieben werden:

L/Ny o
dyn 29

AhE,i - )\Rohr,i : (34)

Weiterhin werden folgende Vereinfachungen in Gleichung 3.3 getroffen:
o Es gibt keinen Hohenunterschied zwischen z;_; und z;.

e Die Geschwindigkeitsanderung von v;_; zu v; ist im hier betrachteten System
klein, weshalb der Anteil der kinetischen Energie vernachléssigt werden kann.
Geschwindigkeitsénderungen durch Temperatur- und Konzentrationsénderun-

gen werden iiber die Stoffgrofien in jedem Diskretisierungsschritt beriicksichtigt.

Setzt man Gleichung 3.4 zusammen mit den Annahmen in Gleichung 3.3 ein, resultiert
Gleichung 3.5 fiir die Berechnung des Druckverlustes in jedem einzelnen diskretisierten
Element.

. Uz
Ap=pi1—pi = % : (ARohr e+ C) (3.5)

Der Faktor ¢ kann verwendet werden, um weitere Druckverluste, wie zum Beispiel
Umlenkungen in Rohrleitungen, Kriimmer, Rohrverengungen und -erweiterungen zu
beschreiben. Diese Werte kénnen aus Tabellen entnommen werden oder aus experi-
mentellen Daten bestimmt werden. Der hydraulische Durchmesser dy, berechnet sich
aus der durchstromten Fldche A und dem benetzten Umfang u nach Gleichung 3.6.

Bei Kreisrohren entspricht der hydraulische Durchmesser dem Rohrdurchmesser.

_aa

u

d (3.6)
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3.4 Physikalische Berechnungsgrundlagen

Mit Hilfe der dimensionslosen Rohrreibungszahl Arep, kann der Druckabfall in einem
Rohr oder Kanal fiir verschiedene Stromungsformen berechnet werden. Fiir laminare
Stromungen gilt der Zusammenhang nach Gleichung3.7. Bei turbulenten Stromun-
gen gibt es verschiedene Moglichkeiten, die Rohrreibungszahl zu bestimmen. Liegt
die Reynoldszahl unterhalb von 10°, kann Gleichung 3.8 unter der Annahme eines

hydraulisch glatten Rohres nach Blasius verwendet werden [68].

64

)\Rohr,lam = E (37)
0,3164
)\Rohr,tur = W (38)

Die Reynoldszahl Re beschreibt das Verhaltnis von Trégheits- zu Zahigkeitskraften
und kann unter Verwendung der Geschwindigkeit v, des hydraulischen Durchmessers
dy, der Dichte p und der dynamischen Viskositit pg nach Gleichung 3.9 berechnet
werden.
Re = vdp (3.9)
A
Die Berechnung der Stoffwerte wird in Abschnitt 3.4.3 naher erldutert. Allgemein gilt

fiir dieses System, dass die Anderung der Druckverluste sehr klein ist.

Energiebilanz

Die Anderung der inneren Energie ist die dominante GroBe im Vergleich zu potenti-
eller und kinetischer Energie. Fiir die Energiebilanz durchstromter Systeme gilt, dass
die Anderung der inneren Energie dU eines geschlossenen Systems aus dem ersten
Hauptsatz der Thermodynamik (Gl.3.10), aus der Summe der Warmezu- und abfuhr
sowie der verrichteten Arbeit, berechnet werden kann. Des Weiteren werden Stoffmen-
gendnderungen dn der Komponente k£ durch chemische Reaktionen berticksichtigt. u

bezeichnet in dieser Gleichung das chemische Potential.
AU = 6Q + W =TdS — pdV + > pupdny, (3.10)

Die Anderung der inneren Energie ist ungleich der zugefithrten Warmemenge, wenn
das Volumen des Systems nicht konstant gehalten wird. Man verwendet daher die
Enthalpie H fiir die Bilanzierung, da viele chemische Reaktionen bei konstantem

Druck statt bei konstantem Volumen ablaufen. Fiir die Anderung der Enthalpie gilt
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3 Modellierung des Systems

nach Gleichung 3.11:
dH = dU +d(pV) = TdS + Vdp+ > pdny, (3.11)

Unter Vernachléssigung der kinetischen und potentiellen Energie kann Gleichung 3.11
durch geeignete Umformungen in die Energiebilanz nach Gleichung 3.12 iiberfiihrt
werden.
d7; . . - :

nicpmﬂ-g =n;_q1-hi—1 —n; h; + Z Q+ Z %% (3.12)
Die spezifische Enthalpie h wird in Abhéngigkeit der Temperatur und Konzentra-
tion tber die NASA-Polynome berechnet (siche Abschnitt 3.4.3). Die Summe der
Wirmestrome Y Q ergibt sich aus dem Wéarmeverlust zur Umgebung, der Zu- be-
ziehungsweise Abfuhr von Warme durch Wéarmetibergéinge zu anderen Komponenten
und der Freisetzung oder dem Verbrauch von Warme durch chemische Reaktionen.
Die Summe der Arbeitsleistungen > W wird lediglich in der SOFC berticksichtigt
und beinhaltet dort die elektrische Leistung Ppc, die erzeugt wird.

Die Energiebilanz lasst sich fiir Feststoffe modifizieren. Fiir die Berechnung der Tem-
peratur der thermischen Masse Cyasse jeder Komponente folgt unter Verwendung von
Gleichung 3.13 schlieflich Gleichung 3.14.

CMasse =m:-cCp (313)

dT .
CYMasse : E = Z Q (314)

In diesem Fall ergibt sich die Summe der Warmestrome 3 Q aus den Wirmestromen,
die in das jeweilige Bilanzvolumen ein- beziehungsweise austreten: Warmeverluste,
Aufheizung und axiale Warmeleitung. Dies wird im néchsten Abschnitt 3.4.2 vorge-
stellt.

3.4.2 Warmeiibergangsphanomene

Fir die Berechnung der Warmeiibergiange werden sowohl freie als auch erzwungene
Konvektion sowie die Warmeleitung von Feststoffen berticksichtigt. Die im Modell

verwendeten Gleichungen werden in Abschnitt 3.5.1 vorgestellt.
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3.4 Physikalische Berechnungsgrundlagen

Warmeleitung

In Festkorpern findet der Warmetransport aufgrund von Temperaturdifferenzen durch
Wiérmeleitung nach dem Fourier’schen Gesetz statt. Dieser Zusammenhang ist in Glei-
chung 3.15 dargestellt.

Q = )\WL,Masse : (TW,l - TW,Q) : Fform (315)

Hierin bezeichnet Awr, Masse die Warmeleitfahigkeit des Materials und Figyy den Form-
faktor. Der Formfaktor berechnet sich in Abhédngigkeit der Geometrie nach Glei-
chung 3.16:

% planar
Fform — (316>
1n(c?;:?dis) zylindrisch

Aufgrund der Temperaturdifferenzen innerhalb des Festkorpers entlang der Stromungs-
richtung kann auch in diese Richtung Wéarmeleitung auftreten. Die Temperatur der
diskretisierten thermischen Masse kann aus Gleichung 3.14 berechnet werden. Fiir die
Berechnung der axialen Wérmeleitung kann ebenfalls Gleichung 3.15 mit der Tempe-
raturdifferenz vom Festkorperelement Tyy;_; zum Element Ty, und dem planaren
Formfaktor aus Gleichung 3.16 verwendet werden. Die Flédche A ist die Flache des
Festkorpers orthogonal zur Stromungsrichtung und die Dicke der Wand dw ist die
Lange des Diskretisierungselements. Im Modell wird die Warmeleitung durch das Ma-
terial in jedem Diskretisierungsschritt i sowohl entlang der Strémungsrichtung Q X,i—1
durch die axiale Warmeleitung als auch orthogonal dazu zwischen den beiden Fluiden
Q; berechnet. Dies ist schematisch in Abbildung 3.5 dargestellt. Die gepunktete Linie
in Abbildung 3.5 zeigt das Temperaturprofil in einer Wand. In der linken Darstellung
ist das theoretische Temperaturprofil dargestellt, in der rechten Darstellung die Imple-
mentierung im Simulationsmodell. Auf der einen Seite stromt ein Fluid mit hoherer
Temperatur 77, auf der anderen Seite ein Fluid mit niedrigerer Temperatur 75. An
der Wand liegt eine thermische Grenzschicht vor. Hier ist die Temperatur geringer
als im Fluid. Im Simulationsmodell wurde das Temperaturprofil in der Wand nicht
implementiert (Abb. 3.5 rechts). Man geht hier davon aus, dass sich die Temperatur

innerhalb der thermischen Masse in einem Diskretisierungsschritt nicht andert.
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Fluid mit T4 . Fluid mit T4 .
. - Konvektion +
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T2J Wairmeleitung

Fluid mit T, Fluid mit T,

Abbildung 3.5: Darstellung der Wérmeiibergangsphénomene innerhalb und an der
thermischen Masse in Stromungsrichtung, links theoretisch und rechts
die Umsetzung im Simulationsmodell

Wenn detailliertere Informationen benotigt werden, kann solch ein Temperaturprofil

jedoch unter Verwendung mehrerer thermischer Massen erzeugt werden.

Konvektion

Es gibt zwei Arten von Konvektion. Man unterscheidet zwischen erzwungener Kon-
vektion, die als Wéarmetibergang zwischen einem Festkorper und einem stromenden
Fluid auftritt und freier Konvektion, die infolge von Dichteunterschieden durch Tem-
peraturunterschiede vorkommt. An der Innenseite jeder Komponente tritt erzwungene
Konvektion auf, an der Auflenseite der Komponente wird entweder mit freier oder er-
zwungener Konvektion gerechnet, abhangig davon, ob die Komponente in direktem
Kontakt mit der Umgebung steht oder wie im Falle eines Wérmeitibertragers, von
einem anderen Fluid umstromt wird. Der Warmestrom wird nach Gleichung3.17 be-

rechnet.
Q = his/as A <T1/2 - TW) (317)

Der Warmeitibergangskoeffizient hjs/.s berechnet sich aus der Nusseltzahl Nu, der cha-
rakteristischen Lange Lcpa, und der Warmeleitfédhigkeit des Fluids Awr, g nach Glei-

chung 3.18.

Nu - )\WL’ﬂ

his/as - (318)

Lchar
Die charakteristische Lange und die Nusseltkorelation sind abhangig von der verwen-
deten Geometrie (planar oder zylindrisch) und von der Ausrichtung der Flache, an

der sie auftritt (horizontal oder vertikal). Fir die Nusseltkorelation gibt es empirische
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3.4 Physikalische Berechnungsgrundlagen

Gleichungen nach der VDI-Gesellschaft Verfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen
[69] und Incropera et al. [70]. Die ausgewahlten Formeln werden bei der detaillierten
Beschreibung der einzelnen Komponenten vorgestellt (Abschnitt 3.5). Bei erzwunge-
ner Konvektion ist die Nusseltzahl stets abhangig von der Reynolds- und Prandtlzahl
(GL. 3.19), bei freier Konvektion von der Grashof- und Prandtlzahl (Gl. 3.20).

Nus = f (Re, Pr) (3.19)

Nu,s = f (Gr, Pr) (3.20)

Die Reynoldszahl berechnet sich nach Gleichung 3.9, die anderen beiden Kennzahlen
erhalt man aus Gleichung 3.21 und 3.22.

HAa - Cpm

pr— 1 Gm (3.21)
AWLf

B (Tw — Tome) - L3, - p?
Cr — g B ( W M(; g) char * P (322)
fl

Die Prandtlzahl Pr beschreibt das Verhéltnis der Dicke der Stromungs- zur Tempera-

turgrenzschicht. Durch die Grashofzahl Gr wird der statische Auftrieb eines Fluids zu
der auf das Fluid wirkenden Kraft durch Viskositét in Relation gesetzt. Sie beinhal-
tet die Erdbeschleunigung g und den Warmeausdehnungskoeffizienten (3, der sich fiir
Gase aus der reziproken Temperatur berechnet. Das Produkt aus der Grashof- und

der Prandtlzahl ergibt die dimensionlose Rayleighzahl Ra.

3.4.3 Berechnung der thermodynamischen GroBen und
Stoffdaten

NASA-Polynome

Fiir die Berechnungen werden die StoffgréBen Enthalpie- H, Entropie- S, freie Gibbs-
Energie- G und der Warmekapazititsstrom C’p benétigt. Diese werden aus den Glei-
chungen 3.23 - 3.26 bestimmt.

HNASA (7)) = 5y . S . pNASA () (3.23)

SNASA =n- Zx NASA ) (324)
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3 Modellierung des Systems

ENNSA(T) i Yy A () (3.2
GINASA () — [yNASA () _ . GNASA () (3.26)

Bei dem hier vorgestellten Systemdesign treten keine groflen Druckanderungen auf, so-
dass lediglich die temperaturabhingige Anderung der Enthalpie bei konstantem Druck
betrachtet wird. Die spezifischen Stoffgrofien werden aus den NASA-Polynomen aus
den Gleichungen 3.27 -3.29 nach McBride etal. [71] berechnet. Die in diesen Glei-

chungen 3.27 -3.29 verwendeten Koeffizienten kénnen dem Anhang A entnommen

werden.
T a3 T?  ay T°  asi T«
RNASA (7Y _ RT az k 3.k 4.k 5.k 6,k 3.97
e (T) R N T 5T (3.27)
NASA (T) . R l ( T ) + T 4 (13’kT2 n a4,kT3 n a5’kT4 N (3 28)
Sk = A1,k - T 1K a2k 9 3 4 a7k .
CE;?ECA (T) =R ((ll,k + a/27kT + CL37]€T2 -+ a4,kT3 + CL57kT4) (329)

Fiir die energetische Betrachtung in Kapitel 5 werden auch die thermische Energie Hy,
und chemische Energie H_ o €ines Stoffes nach Gleichung 3.30 definiert. Die Tempe-
raturdifferenz AT berechnet sich aus der Differenz der Temperatur der jeweiligen
Fluide und der Bezugstemperatur. Als Bezugstemperatur wird bei der energetischen
Betrachtung 25°C verwendet. Der chemische Energieinhalt eines Stoffes ldsst sich
mit Hilfe des Heizwertes berechnen, der sich wiederum iiber die Reaktionsenthalpie
der stochiometrischen Verbrennung mit Sauerstoff zu gasformigem Wasser berechnen
lasst. Findet anschlieend eine Kondensation von gasférmigem zu fliissigem Wasser

statt, so spricht man vom Brennwert (engl. higher heating value, kurz HHV).

ch:h-cpm-AT

_ (3.30)
Hchem =n- LHVm

Beide Enthalpiearten kénnen bei 25 °C unter Verwendung der Hilfsenthalpie Hions

ineinander umgerechnet werden (Gl. 3.31).

HY = Hopern + Hp, trans
Heo trans = 100 - hoy (T =298 K)
Hity trans = T, - by~ (T = 298 K)
o, trans = e, -+ [BE05Y (T = 298 K) + 2 BASH (T = 298 K)

(3.31)
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

Die Aufteilung der Energiestrome in chemische und thermische Energie wird auch

von Pfeifer et al. [72] gemacht.

Stoffwerte

Die Stoffeigenschaften der einzelnen Komponenten k und ihrer Mischungen kénnen fiir
die dynamische Viskositat pg und die Warmeleitféhigkeit der Fluide Awr, g im Tempe-
raturbereich von 273 - 1473 K nach Gleichung 3.32 und 3.33 berechnet werden [73].

(T) = 10 > 27: b (T )m (3.32)
M kg Tms 42 2= \1000 K '
10—2 7 T m
Neor o (T') — . (= 3.33
wea (T) = g %,;C (1000 K) (3.33)

Die Koeffizienten b,, und c¢,, kénnen dem Anhang B entnommen werden.

3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

3.5.1 Warmeiibertrager

Die Fluide im System miissen auf Prozesstemperatur erwarmt werden. Hierfiir sind
verschiedene Warmeiibertrager im System vorgesehen. Wie in Abbildung 3.1 darge-
stellt, gibt es zwei Wirmeiibertrager (WU 1 und WU 2) fiir das Brenngas im An-
odengasprozessor und einen fiir die Luft im Kathodengasprozessor (WU 3). Die im
System integrierten Warmetibertrager sind alle in der Bauweise der Rohrbtindelwar-
meiibertrager realisiert, um eine maximal moégliche Fléche fir die Warmeiibertragung
zu erzielen. Der schematische Querschnitt eines solchen Wéarmeiibertragers ist in Ab-
bildung 3.6 abgebildet. Der Vorteil dieser Bauweise ist, dass durch die Wahl vieler
Rohrchen mit kleinem Durchmesser in den Wérmeiibertragern eine sehr grofie Fliache
erreicht und dadurch sehr gute Warmeiibergange erzielt werden konnen. Zusatzlich
kann eine Gasfithrung im Gegenstrom den Wéarmeiibergang maximieren. Die verwen-
deten Warmeiibertrager sind thermisch mit anderen Komponenten integriert, sodass
die heiBleste Komponente jeweils im Inneren angeordnet ist und der Wéarmeverlust

der inneren Komponente der umschlieenden Komponente als Warme zugefithrt wird.

53



3 Modellierung des Systems

Durch diese Bauweise konnen die Warmeverluste an die Umgebung reduziert wer-

den.

Mantelraum
Rohrchen

Abbildung 3.6: Rohrbilindelwarmetibertrager bei Frontalsicht

Der Warmetibergang von einem heiflen auf ein kaltes Medium wird mit Hilfe der
Konvektions- und Warmeleitungskoeffizienten unter Verwendung der Nusselt-Zahl be-
rechnet (sieche Abschnitt 3.4.2). Der Warmedurchgangskoeffizient kv wird allgemein
unter Verwendung der Wéarmeiibergangskoeffizienten an der Innen- und Auflenseite
der Komponentenwand hjs und h,s und der Warmeleitfahigkeit des Materials Awr, Masse
nach Gleichung 3.34 berechnet.

1 1 1 1

= 3.34
kWU : A his : Ais + Fform : )\WL,Masse * has : Aas ( )

Der Formfaktor Fi,., ist abhdngig von der Geometrie und kann aus Gleichung 3.16
bestimmt werden. Der Wérmedurchgangskoeffizient fiir zylindrische Geometrien an
der Innenwand einer Komponente wird mit Hilfe von Gleichung3.35 und an der Au-

Benseite der Komponente aus Gleichung 3.36 berechnet.

1 1 In ( desow
= + (™) (3.35)
kWU,is ' Ais his . Ais 2L - )\WL,Masse
1 In Adas 1
— (dls”vv) + (3.36)
kWU,as ' Aas 2L - )\WL,Masse has . Aas
Fiir den iibertragenen Warmestrom Qwy gilt schlieSlich Gleichung 3.37.
Q= kwo - A-AT (3.37)
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

Wenn der hydraulische Durchmesser aus Gleichung 3.6 fiir die Berechnung von War-
metibergangskoeffizienten in laminaren Stromungen in unregelméfligen Geometrien
verwendet wird, eignen sich die empirischen Nusselt-Korrelationen nicht mehr in ih-
rer urspringlichen Form und miissen geeignet modifiziert werden [74]. Fiir die model-
lierten Wéarmeiibergange in den zylindrischen Geometrien mit Rohrbiindelbauweise
wird daher die allgemein gebrduchliche Form der Nusselt-Korrelation in Form eines
Potenzansatzes nach Gleichung 3.38 verwendet [75] und die Parameter Ky, m und n

geeignet aus experimentellen Daten bestimmt:
Nu= Ky, - Re™ - Pr" (3.38)

Die experimentell ermittelten Parameter fiir die Koeffizienten finden sich in Tabel-
le3.4. Der experimentelle Aufbau und die Darstellung der Temperaturverlaufe fiir

diese Daten sind in Abschnitt 3.7.3 beschrieben und dargestellt.

Tabelle 3.4: Koeffizienten fiir die Nusseltkorelation in Gleichung 3.38

Parameter Wert Beschreibung

Ky, 0,57 Konstante
m 0,9  Koeffizient fiir Re
n 0,3  Koeffizient fir Pr

Fir die Modellierung wird die Annahme verwendet, dass alle Réhrchen homogen
durchstromt werden und sich gleich verhalten. Dadurch kann das Modell so verein-
facht werden, dass der gesamte Fluidstrom auf alle Rohrchen aufgeteilt wird und
nur der Wéarmetibergang auf ein einzelnes Réhrchen berechnet wird. Der iibertragene
Warmestrom vom Mantelraum Qges wird entsprechend der Anzahl der Rohrchen Ng,
umgerechnet. Somit erhélt man nach Gleichung 3.39 den Warmestrom, der auf die

Rohrchen Qg tibertragen wird.

Qges = NRn ' QRH (339)

Freie Konvektion an planaren und zylindrischen Oberflachen

An der AuBenseite der Komponenten tritt freie Konvektion zur Umgebung auf. Die

zu verwendende Formel hiangt von der Geometrie der Komponenten ab. Dem Anoden-
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3 Modellierung des Systems

und Kathodengasprozessor liegt eine zylindrische Bauweise zugrunde, dem Stack eine
planare. Weiter ist zu unterscheiden, ob die warmetbertragende Fliache zur Umge-
bung vertikal oder horizontal liegt. Die im folgenden vorgestellten Formeln stammen

aus Incropera et al. [70].

Gleichung 3.40 ist fiir vertikale Platten geeignet und im gesamten Bereich der Ray-
leighzahl Ra giiltig. Fiir die Erhohung der Genauigkeit wird im Bereich Ra < 10°
Gleichung 3.41 eingesetzt.

2

0,387 - Ras
Nttgggur = | 0,825 + — ~ (3.40)
= | 27
{1_‘_ (0,;;122)16]
67 - Ra%2
Nttgeam = 0, 68 + 0 “ (3.41)

[1 n (0,;122)1%} ®

Fir eine horizontale Platte, die in Kontakt mit der Umgebung ist, wird aufgrund
von Dichteunterschieden durch Temperaturanderungen unterschieden, ob die obere
(Gl. 3.42 und 3.43) oder die untere Fléche (Gl. 3.44) einer beheizten Platte in Kon-
takt mit der Umgebung steht. Gleichung 3.42 ist im Bereich 10* < Ra <107 giiltig,
Gleichung 3.43 im Bereich 107 < Ra < 10!, Der Giiltigkeitsbereich von Gleichung 3.44
liegt bei 10° < Ra < 100,

Ntgs jam = 0,54 - Ra (3.42)
Ntgs ur = 0,15 - Ra? (3.43)
Nugs = 0,27 - Rat (3.44)

Fir zylindrische Oberflichen kann Gleichung 3.40 eingesetzt werden, wenn die Bedin-
gung % > % erfiilllt ist. In diesem Fall ist die hydrodynamische Grenzschichtdicke
kleiner als die Dicke des Zylinders. Da diese Bedingung fiir die vorliegenden Bauteile

erfiillt wird, wird Gleichung 3.40 verwendet.
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

Berechnung der Kondensation im Abgas-Warmeiibertrager

Im Wirmeiibertrager WU 4 (Abb. 3.1) wird das heifile Abgas abgekiihlt. Da der Tau-
punkt des Wassers hierbei unterschritten wird, kondensiert ein Teil des im Abgas
enthaltenen Wasserdampfes aus. Dieser letzte Warmeiibertrager wird nicht in 1D mo-
delliert, sondern analytisch in Microsoft Excel iiber die im Folgenden vorgestellten
Gleichungen berechnet. Zunéchst wird die Menge des Wassers, die auskondensiert,
bestimmt. Hierfiir wird der Sattigungsdampfdruck pg,; benotigt. Dieser wird mit Hil-
fe der TAPWS (engl. International Association for the Properties of Water and Steam)
tiber die Gleichungen 3.45 - 3.46 bestimmt [76]. Die Koeffizienten fiir diese Gleichungen

kénnen dem Anhang C entnommen werden.

Psat 2¢c
— 4
IMPa —b+ (0% — 4ac)™” (3.45)

a=0%+n0+n,y

b= n3@2 +n4@+n5

c =ngO* +n70 + ng (3.46)

- iTsat Ng
1K 7%‘}3? — N1

©

Die Menge an Wasserdampf im Abgas x1,0,Abgas kait D€l einer vorgegebenen Taupunkt-
temperatur Ty, kann aus dem Sittigungsdampfdruck berechnet werden (GI.3.47).
Aus der Wasserbilanz erhélt man anschlieSfend durch geeignetes Umformen die Kon-

densatmenge 71,0 kond Uiber Gleichung 3.48.

Dsat
TH,0,Abgas kalt = (3.47)
PUmg
. hAbgas,heiB : (xHQO,Abgas,heiB - IHQO,Abgas,kalt)
TUH20 kond = (3.48)

1 — TH,0,Abgas kalt

Die auskoppelbare Wirme Qqn, die fiir die Berechnung des thermischen Wirkungsgra-
des (Gl. 2.31) benétigt wird, ergibt sich aus der Energiebilanz nach Gleichung 3.49. Der
eintretende Enthalpiestrom ist der des heiflen Abgases H&I}fgiéheiﬁ. Die austretenden
Enthalpiestrome sind zum einen der des auskondensierten Wassers HNASA und zum

anderen der des heruntergekiihlten Abgases Hgﬁgsaﬁkalt, welches das System verlésst.

__ 17NASA TNASA TNASA
Q‘Eh - HAbgas,heiB - Hkond - HAbgas,kalt (349>
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3 Modellierung des Systems

Die NASA-Polynome werden in diesem Fall unter Verwendung der Koeffizienten fiir
gasformiges Wasser berechnet, das bedeutet, dass die Kondensationswarme nicht be-
riicksichtigt wird. Der Grund hierfiir liegt darin, dass der thermische Wirkungsgrad

auf den Heizwert und nicht auf den Brennwert bezogen wird.

3.5.2 Vorreformer

Basierend auf den oben beschriebenen Bilanzgleichungen fiir einen Wéarmeitibertrager
wird das Volumen des Vorreformers durch chemische Reaktionen erweitert, um die
dynamische Anderung der Konzentrationen in jedem Volumenelement in Abhingig-
keit der Temperatur zu berechnen. Im Vorreformer wird sowohl die Reformierung
von Methan als auch die der langerkettigen Kohlenwasserstoffe zu Wasserstoff und
Kohlenmonoxid berechnet. Die Kinetik der Dampfreformierung von Methan (GI.2.18
und 2.19) und der Wassergas-Shift-Reaktion (Gl. 2.20) werden unter Verwendung der
Gleichungen fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten auf einem Nickelkatalysator nach Xu
etal. [77] berechnet. Diese Kinetik mit den zugehorigen Parametern wird auch in
den Untersuchungen von Haberman et al. [78] verwendet und zusammen mit weiteren
Parametern von Lehnert et al. [79] eingesetzt. Haberman et al. [78] zeigen, dass die Pa-
rameter von Xu etal. [77] bis etwa 900°C mit einer hohen Genauigkeit angewendet

werden kénnen.

Reaktionsgeschwindigkeiten fiir Methan

Die Geschwindigkeiten ¢; fiir die drei chemischen Reaktionen (Gl. 2.18 -2.20) werden
durch die Gleichungen 3.50 - 3.52 in Abhéngigkeit der Aktivitdt des Katalysators ayay,
den Gleichgewichtskonstanten Kgg und dem Partialdruck der einzelnen Komponenten

pi berechnet.

Fir die Dampfreformierung CH4 + H,O = 3 Hy 4+ CO gilt:

ki - axa P, - Pco N
& = : 2,5 X [pcm " PH,0 — 71?( 'NNéN (3.50)
Py, GG,1

Fiir die Reaktion CH4 4+ 2 H,O = 4 Hy + CO,, folgt:

ko - ax P, - Pco _
§o = p3’5 = lpCH4 ‘pIQHQO - H-;(G(m S NNI%N (3.51)
Ho ’
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

Die Geschwindigkeit der Wassergas-Shift-Reaktion CO + H,O = Hy + CO, wird wie
folgt berechnet:
ks - ays )
3 Akat pHg pC02 . N]\?I%N (352)

§3= “ |Pco - PHoO —
DH, ? Kaes

Die Variable Nygn der einzelnen Reaktionsgeschwindigkeiten wird unter Verwen-
dung der temperatur- und stoffabhangigen Konstanten K445 aus Gleichung 3.53 be-

stimmt:

NnEN = 14+ Kags,00 " Pco + Kads 1, - P, + Kads,cr, - Pony + Kads 1,0 * PH,0 'pﬁgl (3.53)

Die hierin enthaltenen Konstanten K4 enthalten die Adsorptionsenthalpie der ein-
zelnen Komponenten Ah,qgs; und berechnen sich nach Gleichung 3.54 fiir die Kompo-
nenten k£ = CO, H,, CHy, HyO.

—Ahgags 1 1
Kadsk = Kads k1.0 - €XD [de (T -7 )] (3.54)
ref,k

In den Reaktionsgeschwindigkeiten sind zwei weitere Parameter enthalten. Die Gleich-
gewichtskonstante Kgg ; berechnet sich nach Gleichung3.55 und der Parameter k;
wird nach einem Arrhenius-Ansatz aus Gleichung3.56 tiber die Aktivierungsenergie

FE, bestimmt.

_Aas

Kaa,j = Kaa,jret - €xp ( Rﬁj> (3.55)
—Fagi (1 1

kj = kjz., - exp [ Rk'“ (T o fkﬂ (3.56)

Die Werte fiir die Konstanten der einzelnen Komponenten koénnen aus Tabelle 3.5
entnommen werden. Die Werte der Konstanten fir die einzelnen Reaktionen sind in

Tabelle 3.6 aufgelistet. Der verwendete Wert fiir a,y betragt 0,35.

Tabelle 3.5: Modellparameter fiir die einzelnen Komponenten

Komponente k Kads b, Tpor Ahags k Ttk
CO 40,91 -107° Pa~!  -70,65 kJ mol™' 648 K
H, 0,0296 -107° Pa~! -82,90 kJ mol™' 648 K
CH,4 0,1791 -107® Pa~! -38,28 kJ mol™' 823 K
H>O 0,4152 88,68 kJ mol~! 823 K
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3 Modellierung des Systems

Tabelle 3.6: Modellparameter fiir die einzelnen Reaktionen

Reaktion ] k:jsTref Eakt,j KGG’j’ref
j=1 1,618 -1072 Pa® mol s7t 240,10 kJ mol~'  10!° Pa?
j=2 1,926 -1072 Pa® mol s7t 243,90 kJ mol~* 10 Pa?
J=3 2,099 -107° Pa~! mol s™! 67,13 kJ mol™* 1

Wie bereits in Abschnitt 2.4.3 beschrieben, kénnen im Vorreformer auch die Zerfalls-
reaktionen von Kohlenwasserstoffen zu Kohlenstoff stattfinden. Diese werden fiir die
Modellierung nicht berticksichtigt, da angenommen wird, dass stets geniigend Wasser-
dampf fiir die Reformierung zur Verfiigung steht. Dieser Sachverhalt kann durch ein

geniigend hohes Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C eingestellt werden.

Reaktionsgeschwindigkeiten der langerkettigen Alkane

Die lingerkettigen Alkane, wie Ethan, Propan und Butan, die im Erdgas enthalten
sind, sollten vollstandig reformiert werden, um Kohlenstoffablagerungen im Stack und
im Vorreformer zu vermeiden. Diese Kohlenstoffablagerungen wiirden zu einem An-
stieg des Druckverlustes und einem Zusetzen des Katalysators an der Anode und im
Vorreformer fiihren [80]. Die Reformierung lasst sich durch die allgemeine Reaktions-

gleichung 3.57 beschreiben.

Fir die langerkettigen Alkane wird ein vereinfachter Ansatz fir die Reaktionsge-
schwindigkeiten verwendet. Er basiert auf Untersuchungen von Schédel et al. [81] und

wurde bei einem O/C von 2,5 bestimmt:
e keine Umwandlung der Alkane unterhalb von 200°C
 vollstandige Umwandlung oberhalb von 450°C

Im Ubergangsbereich der Temperatur wird eine sinusférmige Transferfunktion einge-
setzt. Unter den normalen Betriebsbedingungen wird eine vollstandige Reformierung

der langerkettigen Alkane erwartet.
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

3.5.3 Nachbrenner

Sobald die Ziindbedingungen im Nachbrenner erfiillt sind, das bedeutet, dass die
Zindtemperatur erreicht ist und die Konzentration sich im brennbaren Bereich befin-
det, siehe Tabelle 3.7, werden die brennbaren Bestandteile (CO, CHy, Hy) vollstindig

verbrannt. Alternativ kann das Gasgemisch auch extern geziindet werden.

Tabelle 3.7: Ziindgrenzen der Stoffe [82], [83]

Komponente Ziindtemperatur Konzentrationsbereich

CO 605°C 0,125 < wco < 0,742
CH, 610°C 0,05 < zcm, < 0,15
H, 560°C 0,04 < 2y, < 0,75

Im Modell wird eine vollstandige homogene Verbrennung von Methan (Gl. 2.26), Koh-
lenmonoxid (Gl 2.27) und Wasserstoff (Gl.2.28) angenommen. Im Betrieb ist nach
dem Austritt des Brenngases aus der SOFC kein Methan mehr enthalten. Da aber
auch dynamische Betriebsanderungen wie beispielsweise Aufheizvorginge betrachtet
werden, bei denen Methan im Anodenabgas enthalten ist, wird es fiir die Modellierung

mitberiicksichtigt.

3.5.4 Stack

Der hier eingesetzte Stack ist ein planarer Stack, der aus anodengestiitzten Zellen
besteht und im Gleichstrom betrieben wird. Der Aufbau des SOFC-Stacks ist in
Abbildung 3.7 dargestellt. Das Stackmodell besteht aus zwei Zellen am Rand, um
Randeftekte wie groflere Warmeverluste zur Umgebung darzustellen und einer Grup-
pe mehrerer Zellen in der Mitte, die alle das gleiche thermische und chemische Verhal-
ten aufweisen. Die Anzahl der mittleren Zellen wird fiir den Anwendungsfall geeignet
angepasst, je nachdem, welche Ausgangsleistung des SOFC-Stacks benétigt wird. Fiir
eine gewiinschte elektrische AC-Leistung des SOFC-Systems von etwa 10 kW wird
eine Gesamtzahl von 600 Zellen eingesetzt. Das bedeutet, dass jeweils eine Randzelle

modelliert wird und die Gruppe mehrerer Zellen in der Mitte aus 598 Zellen besteht.

Das Stackmodell basiert auf den in 3.2.1 beschriebenen Annahmen und ist eine Kombi-

nation aus allen oben beschriebenen Modellen: Es wird sowohl die Warmeitibertragung
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3 Modellierung des Systems

im Festkorper und der Fluide an die Wand als auch die interne Dampfreformierung
von Methan (Gl.2.18 und 2.19) und die Wassergas-Shift-Reaktion (Gl.2.20) bertick-
sichtigt. Des Weiteren findet eine Erweiterung um die elektrochemische Umwandlung
von Sauerstoff und Wasserstoff (Gl. 2.1 und 2.2) statt. Die elektrochemische Oxida-
tion von Kohlenmonoxid wurde hier nicht implementiert, um die Komplexitit des
Modells zu vereinfachen. Diese Annahme ist gerechtfertigt, da die Geschwindigkeit
der Wassergas-Shift-Reaktion grofier als die der Oxidation von Kohlenmonoxid ist
und daher die erstgenannte Reaktion bevorzugt abléuft [19, 84]. Der Einfluss der CO-
Oxidation wird detailliert von Hajimolana et al. [54] untersucht. Diese Untersuchungen
zeigen, dass man eine etwas bessere Performance der SOFC erhélt, wenn die Oxidati-
on von CO berticksichtigt wird. Das bedeutet, dass die Zellspannungen mit dem hier

modellierten System etwas geringer berechnet werden.

Stromungsrichtung
A — JESEE - Brennstoffkanal Anode
L - Elektrolyt
. Tuftkanal | athode
TTTe—— Interkonnektor

Zellen mit
gleichem Verhalten

Schichten

Randzelle

) 21 B T

Abbildung 3.7: Quasi 3D-Modell des SOFC-Stacks mit Randzellen

In Abbildung 3.8 ist der frontale Blick auf einen Fluidkanal des Stacks dargestellt, Ab-
bildung 3.9 zeigt die Implementierung ins Simulationsmodell. In beiden Abbildungen
sind zusétzlich die Warmetibergangsmechanismen fiir Warmeleitung, -produktion und
Konvektion dargestellt. Warmeleitung tritt zwischen Interkonnektor und PEN auf.
Des Weiteren wird Warmeleitung auch in Stromungsrichtung durch den Interkonnek-
tor und die PEN berticksichtigt. Fiir die erzwungene Konvektion wird der Wérme-
transport aus den Kanélen an den Interkonnektor und die PEN betrachtet. Zwischen

Interkonnektor und PEN zur Umgebung wird mit freier Konvektion gerechnet.
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Interkonnektor

Kathode
Elektrolyty PEN
Anode

Luftkanal

=P Konvektion
we Wirmeleitung

Strom- und

Stromungs- Wérmeerzeugung

Brennstoffkanal
richtung

Abbildung 3.8: Schematische Darstellung einer Zelle bei Frontalsicht

Lll;lftkaqlal Fluidstrom

=P Konvektion

we Wiérmeleitung

PEN

Strom- und
Wiérmeerzeugung

Brenlpstoﬁi{anal

|
|
Stromungsrichtung

Abbildung 3.9: Schematische Darstellung einer Zelle bei Seitenansicht mit 3 Diskreti-
sierungsschritten - Implementierung ins Simulationsmodell. Die Freie
Konvektion zur Umgebung ist aus Ubersichtlichkeitsgriinden nicht
dargestellt. Sie wird in jedem Diskretisierungsschritt in PEN und In-
terkonnektor orthogonal zur Stromungsrichtung berechnet.
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3 Modellierung des Systems

Die Nusseltkorrelationen fiir die Berechnung der Warmetibergangskoeffizienten fiir
freie Konvektion wurden in Abschnitt 3.5.1 vorgestellt. Fiir die erzwungene Konvek-
tion in den Kandlen sind die Gleichungen nach Incropera etal. [70] implementiert.
Da fiir laminare Stromungen die Nusseltzahl konstant ist und vom Verhéltnis der
Hohe h und der Breite b des durchstromten Kanals abhéngt, wurde aus den Lite-
raturdaten Gleichung 3.58 fiir die ausgebildete laminare Stromung entwickelt. Fiir
turbulente Stromungen kann Gleichung 3.59 eingesetzt werden. Diese ist im Bereich
3000< Re<5-10° giiltig.

h n\? n\* n\*
Nttig jamn = 7, 54 - 1—2,57-b+4,67-<b> —4,17-<b> +1,48-<b>] (3.58)

Iy . (Re — 1000) - Pr

14+12,7- (4e)" - (Prd - 1)

Nuis,tur == (359)
Hierin kann der Wiederstandsbeiwert fy, mit Hilfe von Gleichung 3.60 ermittelt

werden.

fvu=10,79-In(Re) — 1,64] > (3.60)

Die Wérmeerzeugung durch die elektrochemische Reaktion findet in der PEN statt.
Die elektrochemischen Halbzellenreaktionen finden an der Grenzfliche zwischen Ano-
de und Elektrolyt beziehungsweise Kathode und Elektrolyt statt. Fiir die Betrachtung
der dynamischen Prozesse im Modell wurden die Geschwindigkeiten der einzelnen ab-
laufenden Prozesse néher betrachtet. Nach Gemmen et al. [55] sind die geschwindig-
keitsbestimmenden Schritte in Brennstoffzellen die thermischen Prozesse, da sie in der
Gréfenordnung von 10 s liegen. Im Gegensatz hierzu liegt die Gréflenordnung bei
elektrochemischen Prozessen im Bereich von Millisekunden und beim Massentransport
der einzelnen Stoffe in Bereich von Sekunden. Fiir das entwickelte Simulationsmodell
werden daher nur die thermischen Prozesse und die Kinetik der Reformierungsreak-

tionen aus Abschnitt 2.4.3 dynamisch betrachtet.

Eine weitere Annahme des entwickelten Simulationsmodells ist es, dass die Elektroden
und der Interkonnektor aufgrund ihrer hohen elektrischen Leitfdhigkeit als isopoten-
tiale Flache behandelt werden [47]. In Abbildung3.10 ist das elektrische Ersatzschalt-
bild einer Zelle dargestellt. Die Widerstande Z; in den einzelnen diskretisierten Zell-
abschnitten sind abhangig von der Temperatur, der Gaszusammensetzung und dem

Druck. Die theoretische Spannung Uy ; ist temperatur- und konzentrationsabhangig
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

und sinkt daher entlang der Stromungsrichtung aufgrund steigender Temperatur. Die
Zellspannung ist aufgrund der Annahme isopotentialer Flachen in jedem Diskretisie-
rungsschritt entlang der Zelle gleich grof (Gl. 3.61).

-—=- O
B ——
Iges
[] Zi [] Z; [] Zit1
T T T UZelle
I I; Ity
- UNe'rnst,'L—l - UNe'rnst,'L - UNe’rnst,'H—l
-—=- O

Abbildung 3.10: Elektrisches Ersatzschaltbild einer Zelle

Die Zellspannung kann unter Verwendung der Gleichung2.12 fiir jeden Diskretisie-

rungsschritt aufgestellt werden. Man erhalt Gleichung 3.62.
Uzetle = Uzetlen = Uzelte,i = Uzelle, N (3.61)

UZelle,i = UNernst,i - AUvakt,i - AUohm,i - AUkonz,i (362>

Folglich muss sich in jedem Diskretisierungsschritt ein unterschiedlich grofler Strom
I; einstellen. Auch Slippey [42] verwendet diese Betrachtungsweise fiir seine Untersu-
chungen. Um das Gleichungssystem zu losen, fehlt noch eine SchlieSbedingung. Diese
resultiert aus der Verwendung des Gesamtstromes I aus Gleichung 3.63. Die Strom-
dichte in jedem Diskretisierungsvolumen wird implizit als Funktion der Zellspannung

berechnet. Fiir die aktive Fliche einer Einzelzelle gilt A, = 81 -10~* m?.
I=) L= ji Aui (3.63)

Bereits in Abschnitt 2.3 wurde die Berechnung der Nernstspannung (Gl. 2.11) und der
einzelnen Spannungsverlustterme in Brennstoffzellen vorgestellt. Diese Verlustterme
werden nun detaillierter betrachtet und die jeweiligen Gleichungen, die im Modell fiir

die Berechnung implementiert wurden, vorgestellt.
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3 Modellierung des Systems

Aktivierungsspannungsverlust

Der Aktivierungsverlust tritt aufgrund der elektrochemischen Reaktion an der Anode
und Kathode auf. Fiir die Beschreibung dieses Verlusttermes wird die Butler-Volmer-
Gleichung (Gl. 2.13) geeignet modifiziert und man erhalt Gleichung 3.64 [32, 58, 85].

A Uakt =

Qleff

RT . _ j )
sinh™! 3.64
F <2jgn/ka ( )

Diese Gleichung ist genau genommen nur giiltig fiir Einzelschrittreaktionen, das be-
deutet fiir Reaktionen, bei denen ein einzelnes Elektron iibertragen wird. Die Butler-
Volmer-Gleichung stellt allerdings auch fiir komplexe Mehrschrittreaktionen eine sehr
gute Naherung dar und kann daher auch eingesetzt werden, indem die kinetischen
Parameter der Austauschstromdichte j, und des Ladungstibergangskoeffizienten g
modifiziert werden [15]. Der effektive Ladungsiibergangskoeffizient kann durch den
Ausdruck aeg = a - No— fiir die Anoden- und Kathodenseite ersetzt werden und mit
Hilfe von experimentellen Daten angepasst werden. Fiir a0 gilt aus Symmetriegriinden
a = 0,5. Der Areasinus Hyperbolicus sinh~! aus Gleichung 3.64 ist die Umkehrfunk-
tion des Sinus Hyperbolicus und kann durch Gleichung 3.65 ausgedriickt werden.

. . . 2
SiIlh_l <2 .ai/ka) =In [(2 .ai/ka) + \l (2 .ai/ka) +1
Jo Jo Jo

Die Austauschstromdichte j, beschreibt die Stromdichte, mit der sich die elektroche-

(3.65)

mische Hin- und Riickreaktion im Gleichgewicht befinden. Dieser Strom wird an den
Elektroden erzeugt beziehungsweise verbraucht, wenn die elektrochemische Reakti-
on und ihre Gegenreaktion mit derselben Geschwindigkeit stattfinden [15]. Die Aus-
tauschstromdichte berechnet sich fiir die Anode (GI. 3.66) und die Kathode (Gl. 3.67)

. . 3 k
an/ka ynd der Aktivierungsenergien EZlft/ " un-

in Abhéngigkeit der Frequenzfaktoren
ter Verwendung der Gleichungen von Campanari et al. [86] und Costamagna et al. [87].
Die im Aktivierungsspannungsverlust enthaltenen Parameter konnen aus Tabelle 3.8

entnommen werden.

a b
-an an [ PHy PH,0 _Eglrgt)
_ . 3.66
Jo ! (pref> < Pref > P ( RT ( )
¢ _Eka
ot =7 (iﬁ) - exp ( Ri?”kt> (3.67)
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

Ohmscher Spannungsverlust

Der ohmsche Spannungsverlust entsteht durch den Widerstand der Materialien gegen
den Elektronenfluss und den Fluss der Sauerstoffionen. Die Berechnung erfolgt nach
dem zweiten ohmschen Gesetz, wobei der Widerstand sich aus dem Weg, den die
Elektronen beziehungsweise Ionen zuriicklegen miissen, und der Leitfihigkeit der Ma-
terialien berechnet. Zusétzlich ist der Kontaktwiderstand Z,4 zwischen dem Interkon-
nektor und seiner benachbarten Komponente berticksichtigt, da diese Schichten einen
grofilen Einfluss auf die Hoéhe des ohmschen Spannungsverlustes haben konnen [88].
Es werden die Gleichungen nach Hajimolana etal. [26], Aloui etal. [89] und Lisbona
etal. [32] verwendet. Die Parameter, die fiir die Gleichungen zur Beschreibung des

ohmschen Spannungsverlusttermes eingesetzt werden, finden sich in Tabelle 3.8.

Der ohmsche Spannungsverlust kann mit Hilfe von Gleichung3.68 in Abhéangigkeit
der elektrischen Leitfahigkeit o bestimmt werden. Diese lasst sich fiir jede Schicht
nach Braun [47] aus Gleichung 3.69 berechnen. Die Porositét e wird nur fir die Anode
und die Kathode berticksichtigt.

jan 6elt 5ka 5ik '
AUgpn = (Uan St et ot st> - (3.68)
o=0wm-(1—e)"’ (3.69)

Der Ausdruck fiir die theoretische Leitfahigkeit oy, wird mit Hilfe eines Arrhenius-
Ansatzes in Abhéangigkeit der Parameter A und B (Gl. 3.70) bestimmt.

A

Oth — == " €
T

Slw

(3.70)

Fiir die Leitfihigkeit des Interkonnektors o' wird basierend auf Werten von Thyssen-
Krupp [90] fiir das Material Crofer 22 H ein Polynom zweiter Ordnung entwickelt. Es
ergibt sich Gleichung3.71.

ok — Ak .73 4 gk o2y ik pik (3.71)
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3 Modellierung des Systems

Fiir den Kontaktwiderstand Zys wird ebenfalls ein Arrhenius-Ansatz der gleichen Form

wie in Gleichung3.70 mit folgendem Zusammenhang (Gl. 3.72) fiir Zy, verwendet.

1
Zis = (3.72)

&

Sl
Sl

Konzentrationsspannungsverlust

Dieser Spannungsverlust tritt aufgrund des Konzentrationsgradienten zwischen Fluid-
kanal und Dreiphasengrenze auf und wird auch als Massentransportverlust bezeichnet.
Die Dicke der Elektrode und der Diffusionskoeffizient beeinflussen die Hohe des Kon-
zentrationsverlustes. Da die Anode bei anodengestiitzten Zellen dicker als die Kathode
ist, ist die Grenzstromdichte der Kathode hoher als die der Anode. Unter Verwendung
der Parameter aus Tabelle 3.8 ergibt sich fiir die Kathode eine etwa flinfmal grofiere
Grenzstromdichte als fiir die Anode. Daher kann der Konzentrationsspannungsverlust
auf der Kathodenseite vernachléssigt werden [47, 91]. Fir die Anode berechnet sich
der Konzentrationsspannungsverlust nach Gleichung3.73 [47, 92]. Diese Gleichung
wurde im Vergleich zur allgemeinen Formel 2.15, die in Abschnitt 2.3.2 vorgestellt

wurde, um den Term fiir die Entstehung des Wassers erweitert.

RT j > RT ( P >
AUkony = ——=In [ 1 — = + —In|(1+ —2 " 3.73
: 2F < i | T oF P - IR (3.73)

lim

Die Grenzstromdichte der Anode ji beschreibt die Stromdichte, bei der die Was-
serstoffkonzentration an der Dreiphasengrenze gleich Null ist und wird nach Glei-
chung 3.74 berechnet [12]. Wenn kein Wasserstoff mehr an der Dreiphasengrenze vor-
liegt, liegt der Fall der Brennstoffverarmung vor, der zu einem starken Abfall der
Spannung und zur Degradation der Zelle fiihrt.

jig, = 2o e (3.74)
Der hierin enthaltene Diffusionskoeffizient D33 wird unter Verwendung einer experi-
mentell ermittelten Gleichung nach Petersen [91] bestimmt. Zunéchst wird unter Be-
riicksichtigung von binédrer und der Knudsen-Diffusion der Diffusionskoeffizient Dy,
in Abhéngigkeit der Wasserstoffkonzentration an der Anode aus Gleichung3.75 be-
stimmt. Dieser ermittelte Wert wird mit Gleichung 3.76 an die vorliegenden Betriebs-

bedingungen fiir Druck und Temperatur nach der Chapman-Enskog Diffusionstheorie
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3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

angepasst. SchliefSlich wird dieser Diffusionskoeffizient D*" tiber die Porositét £** und
die Tortuositit 7*" der Anode an die geometrischen Gegebenheiten mit Gleichung 3.77
angepasst. Die verwendeten Modellparameter und Referenzbedingungen des Konzen-

trationsspannungsverlustes konnen aus Tabelle 3.8 entnommen werden.

Dyin = Abin - TH, + Biin (3.75)
T 1,75 Dref
D = Dy, - ( ) Rt 3.76
b Tref p ( )
pan . can
A (3.77)
=)
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3 Modellierung des Systems

Tabelle 3.8: Modellparameter fiir die Spannungsverluste

Art Parameter Wert Einheit
a 0,12 93] ]
b 0,7[93] ;
Aktivierungs- c 0,25 [51] -
spannungs- yen 5,5+ 10%[87] A m™?
verlust ke 7108 [50] Am2
Ex 10° [87] J mol™!
Eka. 11,7-104[50]  J mol™?
Aan 9,5-1077[26] SKm™!
pen —1150 [26] K
Aka 4,2-107 [26] SKm™
Bka —1200 [26] K
Actt 33400[26) SKm™
Belt —10300 [26] K
Ak ~1,2-107%  SK3m!
Bik 4,2 SK2m!
Ohmscher Ck —4,9-10° SK!m!
Spannungs- Dk 2,9-10° Sm™!
verlust Ajs 4,23 -10° S K
By —1275 K
Qleff 0,5 -
gt 0,4 -
gk 0,4 ;
o 260 pm
gka 50 pm
et 10 pm
ik 1000 pm
Apin —4,107-107° m? s~!
Byin 8,704 -107° m? s~!
Konzentrations- g?n 0,4 -
spannungs- T4 2,5 -
verlust on 260 pm
Dref 1 atm

Tt 1023,15 K




3.5 Modellierung der einzelnen Komponenten

Zusammenfassung der wichtigsten Gleichungen aus diesem Kapitel

Erhaltungssitze
Massenbilanz d(ﬁi =M1 — T+ 2 225 Vik - &G Gl 3.1
Komponenten- dng.s ) )
ar = Mki—1 — Mei + 225 Vik - &G Gl. 3.2
mengenbilanz
2
Ap=pi_1—p;i =5 ()\Rohr : Lg:D + C) Gl 3.5
Impulsbilanz ARohr lam = St Gl. 3.7
)\Rohr,tur = %S(}gé Gl. 3.8
Lo TLZ'CpmJ‘% = 7'”Li71 . hi,1 — fLi . hl + ZQ + ZW Gl 3.12
Energiebilanz ar .
CMasse a = 2 Q Gl 3.14
SOFC-Stack
Uzetle = Uzelle,1 = Uzelle;i = Uzelle,N Gl. 3.61
Spannung
UZelle,i = UNernst,i - AUakt,i - AUohm,i - AUkonz,i Gl. 3.62
Strom I = ZIZ = Z]Z . Aakt,i Gl. 3.63
AUy = L sinh™? (J) Gl. 3.64
Aktivierungs- T aenF . 23% K .
e () (e () s
spannungsverlust LN T Fka
i = (222) - exp (zz%“) GL. 3.67
an el ka ik .
AUshn = (Z + 25 + 52 + 55 + Z) - GL. 3.68
1,5
oc=owp-(1—¢)” Gl. 3.69
Ohmscher th B )
A L
Oth = 7 -€eT Gl. 3.70
Spannungsverlust ) ) . . .
otk = Alk. 73 4 k.72 4 k. T + Dk Gl 3.711
s =g Gl 3.72
Tel
RT ‘ RT PiiyJ
AUkonz = _ﬁlﬂ (]. — jlafnm) —i-ﬁln (1 + p?{DQO%jlai?n) Gl. 3.73
. 2Fpy, Dég
jan 2 Gl 3.74
Konzentrations- tim RTo
Dyin = Apin - TH, + Byin Gl. 3.75
spannungsverlust AL,
an __ .. 4 . Pref
D™ = Dy - ()7 Gl. 3.76
n pan.can
o = (Taf)z Gl 3.77
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Warmeiibertragung

Wéirmeleitung Q = )\WL,Masse . (TWJ — TW72) . Fform Gl. 3.15
Q = higjas - A- <T1/2 - TW) Gl 3.17
Konvektion Nudwp s
his/as - ﬁ Gl 318
Q = kyy - A-AT Gl. 3.37
1 1 1 1
1 = noA. T - + Gl. 3.34
Wiirmedurchgang kWU A his-Ais Fiorm )\WL,Masse has-Aas
1 _ 1 ln[(das_(sw)/dis} Gl 3 35
kWU,is'AiS T histAis 27TL')‘WL,Masse Ce
1 . 1 1 [(3las/(dis+(s )] 1
ka@s'Aas - ka’as‘AaS - gﬂ'L')\WL,Ma\:s/e + has-Aas Gl 3.36
2
1
Freie Konvektion Nas tur = | 0,825 + Mh‘;& Gl. 3.40
IBC O
an vertikaler Platte  Ntgg jam = 0,68 + —CO7RC Gl 3.41
[ ()T ]
Freie Konvektion Nttgs jam = 0,54 - Rai Gl. 3.42
an horizontaler Nugs tur = 0,15 - Ra’ Gl. 3.43
Fliiche Nugs = 0,27 - Ra Gl. 3.44
Erzwungene Konvektion
Nu= Ky, - Re™ - Pr® Gl. 3.38
zylindrisch
2
Erzwungene Konvektion  Nujgjam = 7,54 - [1 — 2,57 - % + 4,67 - (%) L 3.58
3 4 - 9.
h h
~4,17- (3) +1,48- ()]
INu . (Re_ .
planar Nuis,tur = a(Re 01,[;00) Pg Gl. 3.59
1+12,7-<fNTu> -(Pr§—1)
fnu=1[0,79-1n (Re) — 1,64] > Cl. 3.60
Reformierung
_ b e — Pha "’CO} . NEN~2 GL 3.50
Reaktions- “ P, [pCH4 PHz0 fGG’l o
Q. Pp, PCcoy —9
52 _ k2 a’kdt - IpcH .p2 — =2 :| -NEN Gl 3.51
geschwindigkeiten Pii, +TH0 Kege
e R
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3.6 Regelung des Systems

Es gibt verschiedene Moglichkeiten fiir die Regelung des SOFC-Systems. Es kann
sowohl eine Regelung fiir die Luft als auch fiir den Gaspfad implementiert werden.
Gallet Segarra [94] beschreibt in ihrer Arbeit verschiedene Methoden fiir das hier
vorgestellte System. In dem in dieser Arbeit verwendeten SOFC-System erfolgt die
Regelung auf die Kathodenaustrittstemperatur des Stacks mit einem PID-Regler. Das
verwendete Regelungskonzept ist schematisch in Abbildung 3.11 dargestellt.

Tson 4—’__’ PID NLuft,Sys System

> min : > max
Tist TV uft,Sys < NLuft,Sys < TV uft,Sys

Abbildung 3.11: Regelungskonzept mit einem PID-Regler bei Regelung auf die Ka-
thodenaustrittstemperatur des Stacks

Die Stacktemperatur muss in einem bestimmten Temperaturbereich gehalten werden.
Mit steigender Temperatur wird trotz hoherer elektrischer Leistung des Stacks die
Degradation begiinstigt und die Lebensdauer verkiirzt, da die Alterungsmechanismen
verstarkt auftreten. Dies wird genauer in Abschnitt 4.5.2 erldutert. Im Gegensatz hier-
zu mindert eine niedrige Temperatur die elektrische Leitfdhigkeit und sorgt somit fiir
einen schlechteren elektrischen Wirkungsgrad. Ebenso problematisch sind Tempera-
turschwankungen im Stack, da dadurch die mechanische Festigkeit durch sogenannte
Thermospannungen beeintrachtigt wird. Das Ziel ist es daher, eine moglichst konstan-
te Stacktemperatur zu erreichen und einzuhalten. Die Anderung der entstehenden
Reaktionswérme aufgrund wechselnder Brenngaszusammensetzungen muss durch ei-
ne Regelung der Temperatur kompensiert werden. Auch unterschiedliche Leistungs-

abnahmen in der SOFC sollten ausgeglichen werden kénnen.

Fir die Anpassung des Luftmengenstroms 7y,us sys Wird der Sollwert der Stacktem-
peratur T, mit dem gemessenen Wert Tl verglichen und entsprechend findet fiir
Tion > Tis eine Erhohung der Luftmenge und fiir Ty, < Ti eine Verringerung statt.
Die Werte fiir hﬂillfltsys und npE g0 werden jeweils iber den minimalen beziehungs-
weise maximalen Luftnutzungsgrad AU mit Hilfe von Gleichung 2.45 berechnet. Der
Bereich fiir den Luftnutzungsgrad ist sowohl nach oben als auch nach unten limitiert
(vgl. Abschnitt 2.4.5) und wird auf 10 - 40 % festgelegt. Da eine geringe AU gleichbe-
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3 Modellierung des Systems

deutend mit einer hohen Luftzufuhr ist, muss fiir den Brennerbetrieb die Grenze der

Luftzahl Ap.; beachtet werden, damit die Flamme im Brenner nicht erlischt.

Die Regelung wird wie beschrieben ins Simulationsmodell implementiert. Ob die Rege-
lung im jeweiligen Simulationsmodell aktiv ist, hingt vom Anwendungsfall ab: Wird
zum Beispiel die Luftmenge beziehungsweise der Luftnutzungsgrad vorgegeben (Ab-
schnitt 3.7) stellt sich die Stacktemperatur in Abhéngigkeit der Luftmenge ein, das
bedeutet, die Regelung wird nicht verwendet. Soll im Gegensatz hierzu die Stacktem-
peratur konstant gehalten werden (Abschnitt 4.5.2), kann die Regelung eingeschaltet

und die Luftmenge dementsprechend angepasst werden.

3.7 Parametrierung und Validierung des Modells

Sowohl das elektrochemische als auch das thermische Verhalten des Modells wur-
den mit experimentellen Daten parametriert und validiert. Hierzu wurden zunéchst
die Parameter ermittelt, die gedndert werden kénnen, um diese anschlieend unter
Verwendung von experimentellen Daten anzupassen und mit der Simulation zu iiber-

priifen. Die Bezeichnung der Messstellen kann Abbildung3.12 entnommen werden.

Vorreformer

3,Gas 4,Gas

Kathode |

Anode
P

6,Gas 3,Luft

Luft »G 1,Luft

Abbildung 3.12: Aufbau des Gesamtsystems mit den entsprechenden Messstellen
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3.7.1 Einfluss der Diskretisierung

Jede Komponente kann in Np Diskretisierungsschritte eingeteilt werden. Die Anzahl
der Diskretisierungsschritte hat einen grofien Einfluss auf die Simulationsergebnis-
se. Sie muss immer als Kompromiss zwischen numerischer Genauigkeit und Berech-
nungszeit gewahlt werden. Je mehr Diskretisierungsschritte verwendet werden, desto
hoher wird die Genauigkeit der simulierten Werte. Auf der anderen Seite ist zu be-
achten, dass fiir einen Anstieg der Genauigkeit und damit verbunden der Anzahl der
Diskretisierungsschritte, auch die Berechnungszeit steigt. Aus diesem Grund ist bei
Simulationen auf Systemebene eine zu hohe Diskretisierung nicht sinnvoll. Da das
Gleichungssystem in Modelica® mit den physikalischen Gleichungen implementiert
wird und der Programmierer keine Reihenfolge zum Losen der Gleichungen vorgibt,
wird die Reihenfolge zum Losen der Gleichungen durch eine globale symbolische Ana-
lyse im Programm selbst festgelegt. Dieser Initialisierungsprozess ist abhéngig von

der Anzahl der Diskretisierungsschritte und sehr zeitintensiv.

Kathoden- und Anodengasprozessor

Der Kathodengasprozessor weist mit einem Temperaturunterschied zwischen Ein- und
Austritt der Fluide von 700 K den grofiten Temperaturgradienten auf und wird hier
als Beispiel fiir den Einfluss der Anzahl an Diskretisierungsschritten gezeigt. In Abbil-
dung 3.13 wird das thermische Verhalten des Kathodengasprozessors in Abhéngigkeit
der Knotenanzahl Np gezeigt. Als Randbedingung fiir die Simulationen wurden je-
weils dieselbe Temperatur und Zusammensetzung der Gase am Eintritt gewéhlt. Die
Berechnungszeiten werden auf den Zustand von Np=1 normiert. Somit ergibt sich
fiir die Verwendung von 30 Knoten ein Anstieg der Berechnungszeit auf das 19-fache.
Fir den Fall, dass nur mit einem Knoten gerechnet wird, ist die Austrittstemperatur
der zu erwarmenden Luft ;1. kélter als die des Abgases 99 apgas. Betrachtet man
das Ergebnis der Austrittstemperatur im Vergleich zu den verwendeten Diskretisie-
rungsschritten, so wird der Unterschied zum vorhergehenden Ergebnis immer kleiner,
bis die Temperatur schliellich konvergiert. Bereits ab einer Knotenzahl von 15 ist der
Temperaturunterschied AT < 3K. Wie in Abschnitt 3.5.1 beschrieben, wurde eine
eigene Nusseltkorelation entwickelt, um die Warmeiibertragung im Kathodengaspro-

zessor korrekt zu berechnen. Diese wurde fiir eine Knotenzahl von Np=9 angepasst,
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3 Modellierung des Systems

weshalb der Kathodengasprozessor mit neun Schritten im Gesamtsystem diskretisiert
wird.

1000 . . 25
R
20
T
L 15
)
= 10
~
-~
200} 5
0 ; ; 0 ; ;
0 10 20 30 0 10 20 30
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Abbildung 3.13: Verhalten der Ausgangstemperaturen im Kathodengasprozessor
(links) und die zugehorigen normierten Berechnungszeiten in Abhén-
gigkeit der Anzahl der Diskretisierungsschritte (rechts). Die Messstel-
len kénnen Abbildung 3.12 entnommen werden.

Der Anodengasprozessor besteht aus zwei Warmetibertragern und einem Vorreformer.
Die Berechnungszeit des Modells ist doppelt so gro wie beim Kathodengasprozessor,
da eine hohere Anzahl thermischer Kopplungen auftritt. Die Temperaturgradienten
sind geringer als im Kathodengasprozessor, weshalb das Ergebnis bereits fiir eine
niedrigere Anzahl an Diskretisierungsschritten fiir den Ausgang des Warmeiibertra-
gers U5 gas konvergiert. Das Ergebnis ist hier nicht grafisch dargestellt. Die Differenz
zum Ergebnis des vorherigen Diskretisierungsschrittes betréagt bereits AT < 3 K bei
einer Knotenzahl von Np=8. Auch hier wurde die in Abschnitt 3.5.1 beschriebene Nus-
seltkorelation eingesetzt. Bei der Verwendung des Anodengasprozessors im Simulati-

onsmodell wird die Anzahl der Diskretisierungsschritte damit auf Np=8 festgelegt.

Diskretisierung des Stacks
Der Stack hat aufgrund seiner komplexen Bauweise die langste Kompilierungs- und

Rechenzeit. In Abbildung3.14 links ist der Verlauf der Stacktemperatur in Abhéngig-
keit der prozentualen Zelllange dargestellt.
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Abbildung 3.14: Verhalten der Temperatur entlang des Stacks (links) und die zuge-
horigen Berechnungszeiten fiir die einzelnen Diskretisierungsschritte
(rechts)

Die Temperaturanderung durch die endotherme Reformierung zu Beginn des Stacks
wird detaillierter betrachtet, wenn die Anzahl der Diskretisierungsschritte hoher ist.
Das bedeutet aber nicht, dass die Reformierung im Stack fiir eine niedrige Anzahl an
Diskretisierungsschritten nicht stattfindet, sondern lediglich, dass die erste berechnete
Temperatur nach der Abkiihlung des Stacks durch die endotherme Reformierung, die
man bei einer Diskretisierung von Np=3 erhélt, wieder hoher liegt. Der Grund hierfiir
liegt im Temperaturanstieg durch die elektrochemische Reaktion. In der Abbildung
erkennt man dies daran, dass zum Beispiel bei einer Léange von 0,33 -Lges die Tem-
peraturen alle gleich grofl sind und damit auf derselben Kurve wie die Temperaturen
der anderen Diskretisierungsschritte liegen. Im rechten Teil von Abbildung 3.14 ist
die normierte Rechenzeit tiber der Anzahl an Diskretisierungsschritten aufgetragen.
Der Anstieg der Berechnungszeit erfolgt auch hier nichtlinear. Da eine Berechnung
des Stacks in 0D (Np=1) aufgrund numerischer Schwierigkeiten nicht moglich ist,
wurden die Berechnungszeiten auf den Zustand Np=2 normiert. Bei Np=10 ergibt
sich schliefSlich eine Vervierfachung der Rechenzeit. Die Zellspannung andert sich bei
identischen Eingangsbedingungen lediglich um 2,1 mV zwischen einer Diskretisierung
mit Np=2 und Np=10 (Abb. 3.15 rechts). Auch Andersson etal. [37, 95] haben fiir
ein eindimensionales Stackmodell gezeigt, dass bereits mit 4 Diskretisierungsschritten
ein hinreichend genaues Ergebnis fiir die Zellspannung erzielt werden kann. Die Ab-
weichung der Zellspannung betragt fiir 10 Diskretisierungsschritte 1,5 mV und liegt

damit in derselben Groflenordnung wie im hier vorgestellten Modell.
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Abbildung 3.15: Verhalten der Stromdichte entlang des Stacks fiir verschiedene Dis-
kretisierungsschritte (links) und Zellspannung in Abhéngigkeit der
Diskretisierungsschritte (rechts), Anmerkung: Die Zellspannung nach
[95] wurde um +92,4 mV angehoben, damit die Zellspannungen fiir
Np=2 identisch sind

Eine weitere wichtige Kenngréle im Stack ist die Stromdichteverteilung in Abhén-
gigkeit der Anzahl der Diskretisierungsschritte (Abb. 3.15 links). Die Stromdichte ist
abhangig von der Temperatur, der Konzentration und dem Druck in jedem Diskretisie-
rungsschritt. Die quadratischen Symbole in der linken Darstellung in Abbildung 3.15
beziehen sich auf die Berechnung der Stromdichte unter Verwendung von zwei Kno-
ten. Fiir eine steigende Zahl an Diskretisierungsschritten wird das Ergebnis durch die
gestrichelten Linien gezeigt. Das Profil der Stromdichte entlang des Stacks verschiebt
sich zu hoheren Stromdichten und kann nur genau wiedergegeben werden, wenn eine

ausreichende Zahl an Diskretisierungsschritten verwendet wird.

Wenn man eine detaillierte Untersuchung des Stacks vornehmen will, um zu unter-
suchen, an welcher Stelle entlang der Zelle genau die Reformierung stattfindet, muss
mindestens eine Diskretisierung von Np >8 Knoten eingesetzt werden. Bei einer In-
tegration des Stacks ins Gesamtsystem interessiert das thermische Verhalten als auch
eine hinreichend genaue Berechnung der Zellspannung, um die elektrische Leistung des
Systems richtig zu berechnen. Hierfiir ist es wichtig, dass die Rechenzeit nicht zu hoch
ist und es ist eine Diskretisierung von Np=3 Knoten ausreichend. Bei dieser Anzahl
an Diskretisierungsschritten kann auch der Verlauf der Stromdichte wiedergegeben

werden.
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Diskretisierung des Gesamtsystems

Fiir das Gesamtsystem ist es nicht moglich, die Summe der Berechnungszeiten der
einzelnen Komponenten zu addieren. Durch die Riickkopplung aller Komponenten, vor
allem der Anodenabgasrezirkulation und den Gegenstromwérmeiibertragern, steigt
die Rechenzeit stark an. Diese Werte sind in Tabelle 3.10 dargestellt. Obwohl lediglich
fiir den Kathoden- und Anodengasprozessor die feinere Diskretisierung gewahlt wurde,

hat sich der Rechenaufwand bereits mehr als verdoppelt.

Tabelle 3.10: Vergleich der Berechnungszeiten fiir das Gesamtsystem

Berechnungszeit
Knoten Komponente 85z
Einzeln System

KGP 38 s
Np=3 AGP 114 s 46 min
Stack 316 s
Np=9 KGP 91 s
Np=8 AGP 366 s 102 min
Np=3 Stack 316 s

Fiir die Betrachtung des Gesamtsystems ist es vor allem wichtig, dass die Grofien Tem-
peratur, Druck, Konzentration und Molenstrom des thermodynamischen Anschlusses
am Auslass einer Komponente sich nur geringfiigig &ndern, wenn die Anzahl der Dis-
kretisierungsschritte weiter erhéht wird. Um einen Kompromiss mit der Rechenzeit
zu erreichen, wurden daher nur die beiden Gasprozessoren feiner aufgelost. Es wurde
die Anzahl an Diskretisierungsschritten gewahlt, fiir die auch die entwickelte Nusselt-
korrelation parametriert wurde. Fiir die folgenden Berechnungen wird insofern nicht
anders angegeben eine Diskretisierung von Np=9 Schritten fiir den Kathodengaspro-
zessor, Np=8 Schritte fiir den Anodengasprozessor und Np=3 Schritte fiir den Stack
gewahlt. Im folgenden Abschnitt werden die Ergebnisse der elektrochemischen und

thermischen Validierung vorgestellt.
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3.7.2 Elektrochemisches Modell

Das Ziel des beschriebenen elektrochemischen Modells ist die richtige Berechnung
der Zellspannung unter Verwendung der einzelnen Verlustmechanismen und nicht die
korrekte Berechnung jedes einzelnen Verlustterms. Der Vergleich der einzelnen Ver-

lustterme ist aufgrund fehlender Daten aus Impedanzspektroskopien nicht moglich.

Vorgehen

Fiir die Spannungsverlustterme des elektrochemischen Modells (Gl. 3.64 - 3.77) wur-
den zunéichst die Parameter des elektrochemischen Modells ermittelt, fiir die nur
wenige Informationen aus den Stackdaten vorliegen. Hierzu zéhlen /< und E/**
Diese Parameter werden bis zu +/- 15 % um Literaturwerte (siehe Tab. 3.8) variiert.

Damit ergeben sich die in Tabelle 3.11 genannten Werte.

Tabelle 3.11: Modellparameter fiir die Aktivierungsverluste

Parameter Wert Einheit

o 6,2-10° A m™2
ke 8-108 A m
B 8,75-10* J mol™!
Eke. 10,1-10* J mol™?

Fiir die Bestimmung der Parameter wurde die Methode der kleinsten Fehlerquadrate
angewendet, um die ideale Kombination der Parameter zu finden, bei der die minimale
Abweichung der Zellspannung Uz, auftritt. Hierfiir wird die simulierte Zellspannung

(Usim) mit der experimentellen (Usy,) verglichen:

fmin = min Z (Usim - Uexp>2 (378)

N, exp

Die Abweichung AU der simulierten zu den experimentellen Daten berechnet sich

nach Gleichung 3.79.
Usim

Uexp

AU =1- (3.79)
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Die experimentellen Daten stammen aus internen Messungen der Firma Robert Bosch
GmbH [96]. Die Versuche wurden an einem aus 50 Zellen bestehenden short stack mit
einer Gasfithrung im Gegenstrom durchgefiihrt. Es liegen 47 Messdaten fiir verschie-
dene Temperaturen, Stromdichten und Gasausnutzungsgrade unter Verwendung von
Reformat und Wasserstoff vor. Tabelle 3.12 zeigt die Bereiche, in denen die Betriebs-

parameter bei den Versuchen variiert wurden.

Tabelle 3.12: Bereich fiir die Validierung der UI-Kennlinie

Brennstoff FUgiack Temperatur Stromdichte

Hy 30 - 50% 720 - 750°C 60 - 175 mA cm ™2

Reformat 65 - 70% 680 - 770°C 87 - 260 mA cm ™2

Ergebnis

Das elektrochemische Modell wurde mit neun Werten der experimentellen Daten aus
Tabelle 3.12 fiir eine Zelle parametriert und dann mit weiteren 38 Daten validiert.
Fir das elektrochemische Verhalten des Stacks gelten die Gleichungen wie in Ab-
schnitt 3.5.4 beschrieben. Die simulierte Zellspannung wurde fiir eine Einzelzelle an die
verfligharen experimentellen Daten angeglichen. Die Ergebnisse sind in Abbildung 3.16
fir den Betrieb mit Reformat und Wasserstoff fiir die verschiedenen Temperaturbe-
reiche dargestellt. Die Abweichung zwischen den simulierten und den experimentel-
len Daten wird nach Gleichung3.79 berechnet und betragt fiir alle 47 Datenpunkte
<0,9% fir Reformat und < 0,6 % fiir Wasserstoff.

In Abbildung 3.17 sind zusétzlich simulierte U I-Kennlinien fiir einen grofieren Strom-
dichtebereich dargestellt. Man erhélt den Verlauf, der bereits in Abbildung2.4 be-
schrieben und gezeigt wurde. Da die theoretisch maximal mdgliche Spannung ab-
nimmt, sinkt die Zellspannung ohne eine Stromentnahme bei j=0mA cm~? fiir ho-
here Temperaturen. Die UI-Kennlinien schneiden sich jedoch bei steigender Strom-
dichte, sodass man bei einer héheren Temperatur ein héheres Spannungsniveau der
Zelle erreicht. Der Grund hierfiir liegt darin, dass mit steigender Temperatur die
Spannungsverluste aufgrund der hoheren elektrischen Leitfdhigkeit der Materialien

geringer werden.
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Abbildung 3.16: Validierung der UI-Kennlinie unter Verwendung von Reformat und
reinem Wasserstoff bei zwischen 680 °C und 770 °C
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Abbildung 3.17: Verschiedene UI-Kennlinien in Abhéngigkeit der Temperatur bei ei-
ner FUgaae von 60 % im Volllastfall

Mit den gezeigten Ergebnissen und erzielten Erkenntnissen wird das elektrochemische
Modell als validiert betrachtet und kann fiir die weitere Berechnung eingesetzt wer-

den.

3.7.3 Validierung des thermischen Verhaltens und der

Reformierung

Fiir die Anpassung des thermischen Verhaltens wird analog zur Validierung des elek-
trochemischen Modells die Methode der kleinsten Fehlerquadrate verwendet. Es wer-
den analog zur Validierung des elektrochemischen Verhaltens (Abschnitt 3.7.2) wie-
der mehrere Ausgangsgrofien zur selben Zeit optimiert. Bei der Mehrzieloptimierung
des thermischen Verhaltens liegt der Unterschied darin, dass es Wechselwirkungen
zwischen den einzelnen Temperaturen gibt. Durch die thermische Integration und
Verbindung der Komponenten sowie die Anodenabgasrezirkulation wirkt sich die An-
derung in einer Temperatur unmittelbar durch Riickkopplung auf die anderen Tem-
peraturen im System aus. Daher wird das System in mehrere Subsysteme eingeteilt,
die getrennt voneinander validiert werden. Durch eine Aufteilung des Systemmodells
in die Einzelkomponenten kénnen die Komponenten mit einer geringeren Anzahl an
Wechselwirkungen betrachtet werden, um die Dicke der Warmedammung, die Waér-

meleitfahigkeit der Isolierung und die Druckverlustbeiwerte anzupassen.
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Kathodengasprozessor

Das Modell soll fiir unterschiedliche Systemparameter wie Leistung, Gas- und Luft-
nutzungsgrade untersucht werden, sodass das Systemverhalten auch bei einer Varia-
tion dieser Parameter richtig wiedergegeben werden kann. Eine Leistungsmodulation
erfolgt durch eine Anpassung der elektrischen Stromentnahme. Dies hat wiederum
eine direkte Auswirkung auf den Gas- und Luftnutzungsgrad. Eine Anderung des
Luftnutzungsgrades bewirkt eine Anderung des Luftvolumenstroms. Analog hierzu
wirkt sich eine Variation des Gasausnutzungsgrades unmittelbar auf den Gasvolumen-
strom aus. Damit das Systemmodell das thermische Verhalten fiir diese wechselnden
Volumenstrome korrekt wiedergibt, wurden Experimente bei verschiedenen Betrieb-
sparametern von Gasvolumenstrom und der Luftzahl Ap,s im Brenner durchgefiihrt
(Tabelle in Abb. 3.18). Durch diese Variationen ergeben sich Luftvolumenstrome von
270 Nlmin™ - 560 Nl min™.

3,Luft 2,Luft

1,Abgas

| Brenner [————9
Methan

Norm A
Gas Luft

3,6 Nlmin~! 74-81

5 NI min! 7,3 -8

6,6 Nl min=' 7,2-7.8

81 Nl min~! 7,0-72

Luft | (: 1,Luft

Abbildung 3.18: Aufbau des Teilsystems fiir die Untersuchung des Kathodengaspro-
zessors mit Messstellen fir Temperatur und Druck (links) und dem
Bereich fiir die Parametervariation der experimentellen Untersu-
chung (rechts)

Die Werte fiir die Luftzahl wurden so ermittelt, dass die Brennertemperatur sich stets
innerhalb ihrer Betriebsrahmenbedingungen von 850-950°C bewegt. Auflerhalb die-
ser Bedingungen kann die Verbrennung instabil werden und am Austritt des Systems
konnen hohe Mengen an Kohlenmonoxid durch eine unvollstandige Verbrennung auf-

treten. Des Weiteren konnen zu hohe Temperaturen die Materialien schéadigen. Jedes
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Experiment wurde einer Reproduzierbarkeitsmessung unterzogen. Insgesamt wurden
daher 28 Experimente durchgefiihrt, von denen die Halfte als Reproduzierbarkeits-
messungen dient und neun fiir die Ermittlung der Parameter der Warmedammungen
und das Aufstellen einer empirischen Korrelation fiir die Nusselt-Zahl (Gl. 3.37 und
Tab. 3.4) verwendet wurden. Die anderen Experimente wurden zur Validierung einge-
setzt. Der Aufbau und die Temperaturmessstellen der Versuche sind in Abbildung 3.18
dargestellt. Die Anpassung der Brennertemperatur 91 apgas wird in der Mehrzielopti-
mierung nicht berticksichtigt, da im Experiment die Temperaturmessung nicht direkt
in der Brennkammer stattfindet und im Simulationsmodell die Flammentemperatur
berechnet wird. Die simulierte Temperatur liegt somit in allen Versuchen ca. 100 K
iiber der experimentell ermittelten, weshalb diese beiden Werte nicht vergleichbar sind.
Die beiden Temperaturen, die fiir die Parametrierung berticksichtigt werden, sind die
Auslasstemperatur der Luft aus dem Wérmetibertrager ¥s 1,4 und die des Abgases
U9, Abgas- Die Stelle, an der der Stack normalerweise im Gesamtsystem integriert ist,
ist mit einer Rohrleitung tiberbriickt (Abb. 3.18). Diese wurde nur gering isoliert, um
eine Uberhitzung des Brenners zu vermeiden. Die Auslasstemperatur dieses Rohrs
wird durch 93 1.4 beschrieben. Die maximale Abweichung AT« der Temperatur be-
rechnet sich nach Gleichung 3.80, wohingegen die mittlere Abweichung AT iiber die
Anzahl der Experimente Ney, aus Gleichung 3.81 bestimmt wird.

AT o = max | T — Tyl (3.80)
= Z |Tsim - Texp|

AT = 3.81

New, (3.81)

Fir die Warmedammung wurde eine Schichtdicke von 94 mm und eine Wérmeleitfi-
higkeit von 0,2 W m~! K~! bestimmt. Die Temperaturverlaufe der 28 Experimente
sind alle sehr dhnlich. Fiir den minimalen und maximalen Volumenstrom sind sie in
Abbildung 3.19 oben dargestellt. Fiir die maximale Abweichung aller Temperaturen
ergeben sich 29,8 K. Das Maximum der mittleren Abweichung betrégt 14,5 K.

Fir die Komponenten ist auch die korrekte Berechnung der Druckverluste wich-
tig. Hierfiir wurden die simulierten Daten mit den experimentellen Daten verglichen
und die in Gleichung 3.5 mit ( bezeichneten Druckverluste der Umlenkungen, Kriim-
mer und Querschnittsdnderungen angepasst (Tab.3.13). Das Ergebnis ist in Abbil-
dung 3.19 unten mit den entsprechenden Fehlerbalken der experimentellen Messung

dargestellt. Die Fehlerbalken wurden iiber die Standardabweichung der jeweiligen Mes-
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sung aus den experimentellen Daten ermittelt. Demnach liegt der Messwert mit einer
Wahrscheinlichkeit von 95 % im angegebenen Bereich. Fiir die maximale Abweichung
zwischen Labormessung und Simulationsdaten ergeben sich fiir alle 28 Datenséatze 2,7

mbar, was wiederum 0,2 % entspricht.
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Abbildung 3.19: Validierung des thermischen Verhaltens des Kathodengasprozessors
(oben) und der Druckverluste (unten) im stationéren Zustand
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Tabelle 3.13: Ermittelte (-Werte fiir den Kathodengasprozessor

Komponente ¢/ 1

Verbrennungskammer 95
Luftseite 74

Wirmeiibertrager (WU 3) Ab " 200
gasseite

Da das System so modelliert wurde, dass auch dynamische Anderungen der Tempera-
tur und Konzentrationen betrachtet werden kénnen, ist vor allem auch eine Anpassung
der thermischen Massen wichtig. Fiir den oben beschriebenen Versuchsaufbau wurde
das Modell transient betrachtet und daraus die thermischen Massen bestimmt. Das

Ergebnis der Temperaturverlaufe ist in Abbildung 3.20 dargestellt.
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Abbildung 3.20: Verhalten des Kathodengasprozessors im transienten Aufheizvorgang

Die maximale Abweichung im Aufheizbetrieb liegt bei 60 K in Punkt 1. Diese Ab-
weichung kommt dadurch zustande, dass der Nachbrenner aus zwei Brennkammern
besteht und fiir den Aufbau des Systemmodells lediglich ein Brenner modelliert wurde.
Die eine Brennkammer wird fiir den Aufheizvorgang verwendet, die andere ist fiir die
Verbrennung der Komponenten im Betrieb vorgesehen. Bis zum Erreichen von Punkt
1 ist der Anteil an Kohlenmonoxid, der die unvollstandige Verbrennung verdeutlicht,
sehr hoch. Oberhalb von 400 °C kann im Experiment von einer vollstdndigen Verbren-

nung ausgegangen werden.
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Eine weitere groflere Abweichung zwischen experimentellen und simulierten Ergebnis-
sen tritt mit einem Wert von 35 K in Punkt 2 auf. Sie resultiert daraus, dass die
Luftmenge im Experiment an dieser Stelle reduziert wurde und das Modell wesent-
lich sensitiver auf eine Anderung der Luftmenge reagiert als der Laborbetrieb. Ein
moglicher Grund hierfiir konnte die im Modell vernachlassigte Trégheit des Gases in
Stromungsrichtung sein. Im Priifstand dauert es eine gewisse Zeit, bis das Brenngas
oder die Luft bei einer Anderung des Volumenstromes am Brenner ankommen. Im

Simulationsmodell geschieht diese Anderung unmittelbar.

Anodengasprozessor

Fir das Bauteil Anodengasprozessor konnten keine separaten Versuche durchgefiihrt
werden. Da die Gasprozessoren geometrisch d&hnlich sind, wurden die bei der Untersu-
chung des Kathodengasprozessors identifizierten Parameter iibertragen und mit zwei
verschiedenen experimentellen Datensatzen des Gesamtsystems verglichen. Der eine
Versuch beschreibt den Betrieb der Komponenten im Bereich der Auslegung (System-
volllast). Im anderen Betriebspunkt wurden die Komponenten bei 56 % Systemteillast
betrieben. Das Ergebnis fiir das thermische Verhalten fiir den ersten Fall ist in Ab-
bildung 3.21 oben und fiir die Druckverluste in Abbildung3.21 unten dargestellt. Fiir
die Warmedammung wurde eine Schichtdicke von 47 mm und eine Warmeleitfahigkeit
von 0,15 W m~—! K~! bestimmt. Die maximale Abweichung zwischen den simulierten
Temperaturen und den experimentellen Daten liegt bei 25 K. Dieser Wert deckt sich
auch mit der Messung aus dem zweiten Datensatz fiir den Betrieb bei Systemteillast.
Das Ergebnis des zweiten Datensatzes ist hier nicht explizit grafisch dargestellt, es
kann aus der unteren Darstellung in Abbildung 3.22 entnommen werden. Fiir den
Druck liegt die maximale Abweichung fiir den Betriebspunkt, bei dem die Komponen-
ten im Teillastverhalten betrieben werden, bei 2,6 mbar und fiir den Volllastpunkt bei
3,7 mbar. Diese Werte liegen innerhalb der dargestellten Fehlerbalken fiir die Messung

der Druckschwankungen im Laborbetrieb.
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Abbildung 3.21: Validierung des thermischen Verhaltens (oben) und der Druckverlus-
te (unten) des Anodengasprozessors im stationdren Zustand

Fir den Anodengasprozessor ist auch ein Vergleich der Konzentrationen im Vorre-
former wichtig. Das chemische Gleichgewicht stellt sich in Abhangigkeit der Kon-
zentration und Temperatur ein. Um die simulierten Daten zu vergleichen, wurde das
chemische Gleichgewicht mit dem Programm Cantera [97] berechnet. Cantera wird im
Allgemeinen eingesetzt, um chemische Reaktionen, thermodynamische Prozesse oder
Transportprozesse bei Verbrennungs- und elektrochemischen Reaktionen zu berech-
nen. Fir konstante Eingangsbedingungen von Konzentrationen, Druck und Tempera-
tur wird in Cantera eine Gleichgewichtsberechnung durchgefiihrt. Diese wird mit dem
Reformer des Simulationsmodells in Modelica® verglichen. Die Uberpriifung erfolgte
fir verschiedene Félle. Ein Ergebnis mit den Abweichungen der Austrittstempera-
tur und Gaszusammensetzung der beiden Modelle aus Cantera und Modelica® ist in
Tabelle 3.14 dargestellt.
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Tabelle 3.14: Vergleich der Temperatur und Konzentration des Fluids am Austritt des
Vorreformers zwischen Cantera und Modelica®

StoffgroBe Cantera Modelica® Abweichung

Vaus 499,8°C 499.,9°C 0,02 %
TCH, 0,2622 0,2625 0,1%
TH,0 0,1982 0,1990 0,4 %
Tco 0,0558 0,0563 0,8 %
TCO, 0,2843 0,2838 0,2%
TH, 0,1995 0,1984 0,5 %

Der Vergleich wurde fiir verschiedene Punkte durchgefiihrt, wobei bei allen Rechnun-
gen die Abweichung der Temperatur maximal 0,1 % betragt. Die maximale Abwei-
chung der Konzentrationen tritt bei der Komponente Kohlenmonoxid auf und betragt
3,2%. Der absolute Unterschied der Konzentrationen liegt allerdings bei maximal
0,1 Prozentpunkten, was vernachléssigbar gering ist und bedeutet, dass der Reformer

im Simulationsmodell Gleichgewichtsbedingungen erreicht.

Gesamtsystem

Schliellich wurde das Gesamtsystem mit den parametrierten Einzelkomponenten va-
lidiert. Die beiden Gasprozessoren wurden auf einen Volllastpunkt ausgelegt, bei dem
bestimmte Gas- und Luftstrome auftreten. Dieses Ergebnis wird in Abbildung 3.22
oben gezeigt. Des Weiteren wurde ein Versuch durchgefiihrt, bei dem die Gaspro-
zessoren mit 56 % der Gas- und Luftvolumenstrome betrieben wurden. Dieser Ver-
gleich zwischen experimentellen und simulierten Daten ist in Abbildung3.22 unten
dargestellt. Die Temperaturverldufe zwischen Simulation und Experiment stimmen
gut iiberein, was bedeutet, dass die Physik im Simulationsmodell richtig abgebildet

wurde.

Die maximale Abweichung tritt im Stack mit &~ 70 K auf. Hierfiir kann es verschiedene
Ursachen geben. Ein moglicher Grund hierfiir liegt darin, dass der Stack wéhrend des
Betriebs bereits degradiert war. Durch die Degradation steigt die Stacktemperatur
an, was zu einer Verminderung der Zellspannung fiihrt. Ein Grofiteil der zugefiihr-

ten Energie wird weiterhin elektrochemisch in Strom umgewandelt, wohingegen der
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andere Teil in Warme transformiert wird. Letztere fithrt zum Temperaturanstieg im
Stack. Das Thema Degradation wird als Bewertungskriterium fiir die Skalierbarkeit
von SOFC-Stacks betrachtet und daher in Abschnitt 4.5.2 nédher erlautert. Ein weiterer
Grund fiir die Temperaturabweichung kénnte eine Leckage im Stack sein. Abhéngig
vom Druckunterschied zwischen Anoden- und Kathodenseite kann Gas beziehungs-
weise Luft durch den Stack auf die Kathoden- beziehungsweise Anodenseite treten.
Dies fithrt zu einer direkten Verbrennung des Brennstoffs mit dem Luftsauerstoff und

fithrt zu einem Temperaturanstieg im Stack.
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Abbildung 3.22: Validierung des thermischen Verhaltens des Gesamtsystems im sta-
tiondren Zustand fiir den Betrieb der Komponenten unter Volllast
(oben) und mit 56 % Teillast (unten)

Wie in diesem Abschnitt gezeigt wurde, ist die Abweichung zwischen simulierten und
experimentellen Daten im Allgemeinen fiir verschiedene Betriebszustdnde gering und
das Modell wird als validiert betrachtet.
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4 Leistungsskalierung von SOFC-Systemen

In diesem Kapitel werden die Griinde fir die Skalierung von SOFC-Systemen erlautert
und der Stand der Technik verschiedener Moglichkeiten zur fluidseitigen Verschaltung
dargestellt. Des Weiteren werden die Berechnungs- und Bewertungsgrundlagen der
Konzepte erlautert und die Ergebnisse vorgestellt. Ein Teil dieser Ergebnisse wurde

im Journal of Power Sources [61] veréffentlicht.

4.1 Limitierungen der StackgroBBe

Um ein SOFC-System fiir hohere Leistungsklassen zu realisieren, gibt es entweder
die Moglichkeit, groflere Einzelstacks zu entwickeln oder aber mehrere Stacks zu ver-
wenden. Es gibt in Abhéngigkeit der Parameter Zellgrofle und -zahl verschiedene
physikalische Limitierungen, die im Folgenden vorgestellt werden. Erreicht man diese

Grenzen, ist eine Verwendung mehrerer Stacks unabdingbar.

4.1.1 Begrenzung der Zellgro3e

Die Grole der Zellen wird durch die maximal mégliche Zellldinge limitiert. Da die
Temperaturgradienten mit der Zelllinge ansteigen, nimmt der Einfluss verschiede-
ner thermischer Ausdehnungskoeffizienten und Belastungen bei gleichbleibender Leis-
tungsdichte zu [9]. Des Weiteren steigt der Druckverlust entlang der Zelle an, es
sei denn die Stromungskanéle werden vergroflert. Zusatzlich fithren grofie Zellen zu
Schwierigkeiten bei der Massenproduktion [9]. In einem Bericht von Thijssen [98] wer-
den weitere Griinde fiir die Limitierung der Zelllange genannt. Er beschreibt, dass bei
der Herstellung groBerer Zellen Deformationen und Kriimmungen des Materials, sowie
mikroskopische Fehler entstehen konnen und die Gefahr des thermischen Fehlverhal-

tens mit der Zellgrofie ansteigt. Beim Betrieb eines SOFC-Systems mit groflen Zellen
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ist bei gleichbleibender Leistungsdichte darauf zu achten, dass ein hoher Brennstoff-
nutzungsgrad des Stacks nicht zur Gasverarmung am Zellende fiithrt. Hierdurch wiirde
die Spannung sinken und sich die Lebensdauer des Stacks reduzieren [99]. Aus den
beschriebenen physikalischen Limitierungen ergibt sich eine Grenze fiir die maximal
mogliche Stack- und Zelllinge. Ein langer Einzelstack kann in zwei jeweils halb so
lange Stacks aufgeteilt werden, die nacheinander durchstrémt werden. Das beschrie-
bene Konzept einer gasseitig seriellen Verschaltung von Stacks ist in Abbildung4.1

vorgestellt.

—— |Stack 1| + |Stack?2

Stack

Abbildung 4.1: Limitierung der Lange fiihrt zur seriellen Verschaltung von Stacks

Das Anodenabgas und die Kathodenabluft des ersten Stacks werden dem zweiten
Stack zugefiihrt. In Abschnitt 4.2.3 wird diese Art der Verschaltung detaillierter er-

lautert.

4.1.2 Grenzen hoher Zellzahl

Eine weitere Moglichkeit, die Leistung eines Einzelstacks zu erhohen, ist die Verwen-
dung einer grofleren Anzahl an Zellen pro Stack. Dadurch steigt jedoch auch die
mechanische Instabilitat an. Zusatzlich haben kleinere Fehler in der Zellgeometrie
eine groflere Auswirkung und kénnen zu einer Ungleichverteilung des Anpress- oder
Dichtungsdrucks im Stack fithren [9]. Auch die gleichméfige Verteilung des Gasstroms
zu allen Zellebenen wird aufgrund der héheren Druckverluste schwieriger. Durch die
hoheren Druckverluste steigt auch die Hilfsenergie der Geblédse an [100, 101]. Bei gro-
Beren Stacks konnen zusatzlich thermische Gradienten tiber die Stackhohe auftreten,
da die Zellen in der Mitte des Stacks eine hohere Temperatur als die Randzellen
aufweisen. Dies fithrt zu einer Lebensdauerverkiirzung [100, 101]. Ein weiterer Punkt
ist, dass die Komplexitéit des Reparatur- und Wartungsaufwandes mit der Stackgrofle
ansteigt [101].
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Ein Stack mit einer hohen Anzahl an Einzelzellen kann halbiert werden und man
erhalt daraus zwei Stacks mit jeweils der halben Anzahl an Zellen (Abb. 4.2).

Stack 1

Stack 2

Stack

Abbildung 4.2: Limitierung der Hohe fiihrt zur parallelen Verschaltung von Stacks

Das Brenngas und die Luft werden bei diesem Konzept vor Eintritt in die Stacks
aufgeteilt und beiden Stacks zu gleichen Teilen zugefithrt. Nach dem Austritt aus
den Stacks werden die Fluidstrome jeweils wieder gemischt. Diese Variante wird in

Abschnitt 4.2.1 genauer beschrieben.

4.1.3 Weitere Limitierungen

Von Erikstrup etal. [8] wird zusétzlich beschrieben, dass das Ausfallrisiko der Stacks
sowohl mit zunehmender Zellzahl als auch -fliche ansteigt. Mukerjee etal. [101] er-
lautern, dass aufgrund eines grofien internen Gesamtwiderstandes geringere Zellspan-
nungen auftreten. Des Weiteren fithrt die hohere thermische Masse und die damit
verbundene grofiere Tragheit zu einem ineffizienteren Betrieb bei wechselnden Lastbe-

dingungen.

4.2 Moglichkeiten der Verschaltungen von Stacks

In diesem Abschnitt wird der Stand der Technik zur Verschaltung von Stacks vor-
gestellt. Die Recherche basiert auf Voruntersuchungen, die im Rahmen dieser Dis-
sertation durchgefithrt wurden [102, 103]. Viele identifizierte Konzepte stammen aus
Patenten, zu denen keine experimentellen oder theoretischen Untersuchungen in der

Literatur zu finden sind.
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4.2.1 Parallele Zufuhr von Brenngas

Bei diesem Konzept wird das Brenngas gleichméBig auf die Stacks verteilt. Man spricht
von paralleler Stromungsfithrung. Weiter kann man unterscheiden, ob die Luft eben-
falls parallel zugefithrt wird oder ob eine serielle Luftzufuhr eingesetzt wird. Diese

beiden Falle werden im Folgenden betrachtet.

Parallele Zufuhr von Luft und Brenngas

Fir dieses Konzept werden zwei Stacks gleicher Bauart verwendet. Der Aufbau ist
in Abbildung4.3 dargestellt. Dem System werden jeweils ein Gas- und ein Luftstrom
zugefiihrt, die sich dann gleichmafig auf die beiden Stacks aufteilen. Dies setzt einen
gleich groflen Druckverlust in den Stacks voraus. Die einzelnen Zellen in den Stacks
werden parallel durchstromt und die aus den Stacks austretenden Fluidstrome werden
schliellich wieder zusammengefithrt und verlassen das System. Die parallele Durch-
stromung von zwei Stacks entspricht bei Annahme einer homogenen Gas- und Luftver-
teilung im Prinzip dem Betrieb von nur einem Stack mit einer doppelten Anzahl an
Zellen (siche Abb. 4.2). Der wesentliche Unterschied besteht darin, dass sich innerhalb

des Stacks andere Temperaturgradienten iiber die Hohe ergeben.

Stack 1
Wass >
asser
Brenn- | Reformer
gas
Luft -
Stack 2

Abbildung 4.3: Parallele Verschaltung von zwei Stacks

Diese Art der Verschaltung ist in der Literatur haufig zu finden und wurde bereits
vielfach eingesetzt [20, 44, 104, 105]. Ist die Gasaufteilung auf die Stacks homogen, so
erhélt jeder Stack einen identischen Molenstrom und zeigt bei gleichen geometrischen
Gegebenheiten ein identisches Betriebsverhalten, wodurch dhnliche thermische Belas-

tungen der Stacks auftreten. Wenn der in beiden Stacks entnommene Strom gleich

96



4.2 Moglichkeiten der Verschaltungen von Stacks

grof} ist, ist die Verwendung eines gemeinsamen Wechselrichters moglich. Beim Aus-
fall eines Stacks konnen Reparaturarbeiten durch Abtrennen des ausgefallen Stacks
durchgefiithrt werden. Weiter kann eine einfache Modulierbarkeit mehrerer Stacks fiir
den Teillastbetrieb durch Abschalten einzelner Stacks erfolgen. Nachteilig an diesem
Konzept ist, dass durch niedrige Brennstoffnutzungsgrade hohe Mengen an unver-
brauchtem Brenngas (Hy und CO) im Anodenabgas enthalten sind. Dadurch kénnen
keine hohen elektrischen Wirkungsgrade erreicht werden. Da jedem Stack derselbe
Luftstrom zugefiihrt wird, kann die Stacktemperatur der Einzelstacks nicht unabhén-
gig voneinander geregelt werden. Zuséatzlich darf es bei der Herstellung der Stacks
nicht zu Fertigungsungenauigkeiten kommen, da sie zu einer Ungleichverteilung der

Gase fiithren konnen.

Im Patent von Mukerjee etal. [101] wird solch ein System vorgestellt, das sich durch
eine besonders kompakte Anordnung der Stacks auszeichnet. Auch das Patent von
Kelly et al. [106] beschreibt eine parallel mit Luft und Gas durchstromte Anordnung
der Stacks. Die Anordnung der Komponenten um den Stack fithrt zu einem thermisch
sehr gut integrierten System. Ein weiteres Patent zur parallelen Verschaltung der
Stacks wird von Yamanis et al. [107] gezeigt. In diesem Konzept werden die Stacks auf

Zellebene teilweise zusatzlich seriell durchstromt, um den Wirkungsgrad zu erhohen.

Serielle Zufuhr von Luft und parallele Zufuhr von Brenngas

Es gibt auch die Moglichkeit, die Luft den beiden Stacks nacheinander zuzufiihren. In
diesem Fall spricht man von serieller Luftzufuhr. Diese Verschaltungsmoglichkeit ist
in Abbildung 4.4 dargestellt. Ein grofler Vorteil dieser Variante ist, dass das System
durch das Abschalten einzelner Stacks bei modulierender Leistungsentnahme durch
die weitere Durchstromung mit Luft auf Temperatur gehalten werden kann und da-
durch schnell einzelne Stacks zu- oder abgeschaltet werden konnen (vgl. Patent von
Erikstrup et al. [8]). Dieses Konzept bringt jedoch auch einige Nachteile mit sich. Die
Luft hat am Eintritt von Stack 2 das Temperaturniveau vom Austritt des ersten Stacks.
Es resultiert eine erhohte thermische Beanspruchung, die Einfluss auf die Degradation
des Stacks haben kann. Da Luft als Kithlmedium verwendet wird, muss den Stacks
eine hohere Absolutmenge an Luft zugefithrt werden. Eine hohere Luftzufuhr bedeu-
tet gleichzeitig einen Anstieg der Druckverluste und damit verbunden eine Erhohung
der Antriebsleistung des Kathodenluftgebldses. Dies resultiert in einem niedrigeren
AC-Wirkungsgrad.
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Luft
Stack 1
‘Wasser >
Brenn- | Reformer
gas
Stack 2
> >

Abbildung 4.4: Verschaltung von zwei Stacks mit paralleler Gas- und serieller
Luftfithrung

Eine Regelung der Stacktemperatur ist nur tiber einen zusatzlichen Wéarmeitibertrager
oder das Eindiisen von Kathodenluft zwischen den Stacks moglich. Diese Konzepte
werden in Abschnitt 4.2.4 vorgestellt. Bei der seriellen Durchstréomung erhélt der Bren-
ner eine geringere Menge Sauerstoff fiir die Verbrennung, da der Luftnutzungsgrad
des Systems hoher ist. Dies kann vorteilhaft sein, da die Brennerflamme bei geringerer
Luftmenge stabiler ist und damit verbunden auch die Emissionen von Kohlenmonoxid
und Stickoxiden sinken. Um thermische Auswirkungen auf das System durch eine ge-
ringere Abgastemperatur zu vermeiden, muss der Brenner geeignet ausgelegt werden.
Des Weiteren ist darauf zu achten, dass es durch Luftmangel nicht zur unvollstandigen

Verbrennung kommt.

Die Kathodenabluft aus dem ersten Stack weist ein hohes Temperaturniveau auf und
kann direkt dem zweiten Stack zugefithrt werden. Um die Temperaturniveaus am
Eintritt von Gas und Luft anzugleichen, eignet sich eine Zumischung von Frischluft.
Dadurch kann die Menge an zugefiihrter Luft vermindert werden und die Gebléaseleis-
tung sinkt. Dieses Konzept wird von Li et al. [108] eingesetzt. Bei der seriellen Zufuhr
von Luft gibt es auch die Moglichkeit, die Temperatur vor dem Eintritt in den zweiten
Stack durch die Integration eines Wéarmeitibertragers zu verringern. Gleichzeitig kann
die Zuluft in diesem vorgewarmt werden. Dieses Systemdesign wird von Leah et al.
[109] vorgestellt.
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4.2.2 Parallele Zufuhr von Brenngas mit Rezirkulation

Dieses Konzept stellt eine Variation der zuvor beschriebenen parallelen Zufuhr von
Brenngas dar. Der Unterschied besteht darin, dass zuséatzlich sowohl heifles Anoden-
abgas als auch heifle Kathodenabluft rezirkuliert werden konnen. Eine schematische

Darstellung der Anodenabgasrezirkulation ist in Abbildung4.5 dargestellt.

Stack 1

Brenn- g

T Reformer

Luft g
Stack 2

Abbildung 4.5: Parallele Verschaltung von zwei Stacks mit Rezirkulation von Anoden-
abgas

Der wesentliche Vorteil der Anodenabgasrezirkulation liegt darin, dass durch die
Riickfithrung von einem Teil des Brenngases die Gasausnutzung des Systems erhoht
wird und dadurch der elektrische Wirkungsgrad ansteigt. Zusétzlich wird der fiir die
Dampfreformierung benétigte Wasserdampf durch die Rezirkulation von Anodenab-
gas zur Verfliigung gestellt. Dadurch kann auf eine externe Wasserzufuhr verzichtet
werden. Der Nachteil an diesem Konzept ist, dass fiir die Rezirkulation ein Rezirkula-
tionsgeblédse oder ein Injektor erforderlich ist und das Systemdesign dementsprechend
angepasst werden muss. Diese Komponenten sind fiir die Serienfertigung noch in kei-
ner ausreichenden Stiickzahl erhéltlich. Ein weiterer Nachteil ist, dass die Nernstspan-
nung durch die Rezirkulation von Wasserdampf sinkt und dadurch die produzierte

elektrische Leistung des Stacks geringer ist.

Beispiele fiir diese Verschaltungsvariante finden sich in zahlreichen wissenschaftlichen
Arbeiten, zum Beispiel von Powell etal. [110], Rosenberg [111], Rechberger [105],
Halinen [112] und im Patent von Valensa etal. [113].

Es gibt auch die Moglichkeit, einen Teil der Kathodenabluft zu rezirkulieren. Die Rezir-

kulation von Kathodenabluft soll der Vollsténdigkeit wegen erwahnt werden, ist aber
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aus folgenden Griinden wenig sinnvoll. Auf der einen Seite wird der Sauerstoffpartial-
druck durch die niedrigere Os-Konzentration des Rezirkulats gesenkt, was wiederum
zu einer Verringerung der Nernstspannung und damit verbunden der Leistung fiihrt.
Auf der anderen Seite benotigt man fiir die Rezirkulation zuséatzliche Komponenten,
wie beispielsweise ein Rezirkulationsgeblése, die die Systemkosten steigern. Ein Vor-
teil der Kathodenluftrezirkulation liegt darin, dass der Einsatz an Frischluft verringert
und der Wéarmetibertrager kleiner dimensioniert werden kann, da die kalte Frischluft
durch Zumischen der heiflen rezirkulierten Luft erwarmt wird. Dadurch koénnten wie-
derum die Systemkosten verringert werden. Der elektrische AC-Wirkungsgrad kann
durch die Verringerung der Geblaseleistung aufgrund des geringeren Frischlufteinsatz
erhoht werden. Haufig ist eine Kiihlung des Fluidstromes vor dem Eintritt in das
Rezirkulationsgeblése erforderlich, da diese nicht fiir zu hohe Temperaturen ausgelegt

sind.

Ein Beispiel fiir diese Verschaltungsvariante mit Kathodenluftrezirkulation findet sich
im Patent von Schabert etal. [114]. Auch Jia etal. [34] untersuchen den Einfluss von
Anodenabgas- und Kathodenabluftrezirkulation und berichten, dass durch die Rezir-
kulation der Luft eine Kostenersparnis des Systems erreicht wird, da der Warmetiber-

trager kleiner dimensioniert werden kann.

4.2.3 Serielle Zufuhr von Brenngas

Um die Gasausnutzung des Systems zu erhohen, gibt es auch die Moglichkeit, das
Brenngas zunéchst durch einen Stack zu leiten und anschliefend das Abgas einem
zweiten zuzufithren. Fiir die Luftfiihrung gibt es hierbei ebenfalls beide Moglichkeiten,

seriell oder parallel.

Serielle Zufuhr von Brenngas und Luft

Betrachtet man einen Einzelstack mit langen Zellen und teilt jede der Zellen bei hal-
ber Zelllange, so erhalt man zwei Stacks, die jeweils dieselbe Anzahl an Zellen, aber
lediglich die Hélfte der Zelllinge des Einzelstacks enthalten (vgl. Abb.4.1). Bei der
seriellen Verschaltung mehrerer Stacks werden das Anodenabgas und die Kathodena-
bluft des ersten Stacks dem zweiten zugefithrt. Nach dem Durchstrémen des ersten

Stacks treten die an Sauerstoff abgereicherte Luft und das restliche Brenngas in den
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zweiten Stack ein. Das bedeutet, dass die Absolutmenge an reaktivem Gas im zweiten

Stack geringer ist. Diese Verschaltungsvariante ist in Abbildung4.6 dargestellt.

Wasser
Brenn- | Reformer
gas Stack 1 Stack 2

Y
Y
\ 4

Luft

Abbildung 4.6: Serielle Verschaltung von zwei Stacks

Der Betrieb des zweiten Stacks erfolgt bei einer hoheren Temperatur als der des ers-
ten Stacks, da dem zweiten Stack die heiflen Abgase des ersten zugefiihrt werden. Der
Vorteil der seriellen Zufuhr von Brenngas liegt in einer steigenden Gasausnutzung. Zu-
satzlich ist bei der seriellen Luftzufuhr die Verdichterleistung des Luftgebliases durch
die geringere Luftmenge im Vergleich zur parallelen Verschaltung niedriger, wodurch
der AC-Wirkungsgrad steigt. Nachteilig ist, dass die Stacks eine unterschiedliche Men-
ge an Sauerstoff beziehungsweise Brennstoff erhalten und dadurch unterschiedliches
Betriebsverhalten aufweisen. Fiir die Betriebsstrategie gibt es zwei Moglichkeiten. Ent-
weder betreibt man beide Stacks mit identischem Gasausnutzungsgrad oder bei identi-
schem Strom. Ist der Gasausnutzungsgrad in beiden Stacks identisch, ist die Stroment-
nahme im zweiten Stack geringer, was zu einer niedrigeren Leistung fithrt. Der Strom
in Stack 2 muss niedriger sein, da das Anodenabgas des ersten Stacks einen geringeren
Anteil brennbarer Bestandteile enthalt. Das bedeutet, dass fiir dieselbe Gesamtleis-
tung wie im Parallelbetrieb entweder mehr Stacks oder groflere Stacks bendtigt werden.
Zudem ist das Systemdesign aufwendiger, da jeder Stack einen eigenen Wechselrichter
benotigt. Werden beide Stacks mit identischen Strémen betrieben, kann ein gemeinsa-
mer Wechselrichter verwendet werden. In diesem Fall ist der Gasausnutzungsgrad der
Stacks niedriger. Der Vorteil hierbei ist, dass die elektrische Leistung, die vom zweiten
Stack produziert wird, hoch ist. Allerdings wird der elektrische Wirkungsgrad durch
die niedrigere Gasausnutzung geringer. Wie weiter vorne bereits erwahnt, erhalt der
Brenner bei der seriellen Verschaltung eine geringere Menge an Gas und Sauerstoff
fir die Verbrennung. Daher ist darauf zu achten, dass es nicht zu thermisch nega-
tiven Auswirkungen auf das System oder einer unvollstdndigen Verbrennung durch
Luftmangel kommt. Bei der seriellen Durchstromung steigt der Wasseranteil kontinu-
ierlich an. Dies kann zu einem Einbrechen der Nernstspannung und einem Anstieg der
Spannungsverluste im zweiten Stack fiihren. Das Konzept der seriellen Zufuhr wur-

de von verschiedenen Forschern bereits in einem Priifstand experimentell untersucht.
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4 Leistungsskalierung von SOFC-Systemen

Huang etal. [115] haben Untersuchungen an einem 30 kW Teststand durchgefiihrt
und Weernhus et al. [116] machten Langzeittests mit einem 3 kW Priifstand.

Parallele Zufuhr von Luft und serielle Zufuhr von Brenngas

Das Schema der parallelen Zufuhr von Luft bei gasseitig seriell durchstréomten Stacks
ist in Abbildung4.7 dargestellt. Beide Stacks werden hierbei mit einer gleich grofien

Luftmenge durchstromt.

Y

Wasser Stack 1
—
Brenn- | Reformer
gas 5
Luft R
Stack 2

Abbildung 4.7: Verschaltung von zwei Stacks mit serieller Gas- und paralleler
Luftfithrung

Ein Vorteil der parallelen Luftfiihrung liegt darin, dass die Stacktemperaturen der
einzelnen Stacks unabhéngig voneinander geregelt werden kénnen. Der Nachteil bei
diesem Konzept entsteht dadurch, dass sich die Eintrittstemperaturen der Gase am
zweiten Stack stark unterscheiden. Das Anodenabgas aus Stack 1 hat ein um etwa 100
K hoheres Temperaturniveau als die eintretende Kathodenluft. Hierdurch entstehen
in Stack 2 thermische Belastungen. Diese Verschaltungsvariante wird im Patent von
McElroy etal. [100] vorgestellt.

4.2.4 Variationen der Konzepte mit serieller Zufuhr von

Brenngas

Bei der seriellen Durchstromung der Stacks mit Brenngas oder Luft gibt es die Mog-
lichkeit, zwischen den Stacks Modifikationen vorzunehmen, um die genannten Pro-
bleme zu beheben. Durch eine Anderung des Systemdesigns kann beispielsweise das

Temperaturniveau angepasst werden.

102



4.2 Moglichkeiten der Verschaltungen von Stacks

Serielle Verschaltung mit Rezirkulation von Kathodenluft beziehungsweise

Anodenabgas

Bei dieser Variante wird ein Teil des Anodenabgases oder der Kathodenabluft rezir-
kuliert (Abb. 4.8). Prinzipiell ist dieses Konzept dhnlich wie das in Abschnitt 4.2.2
vorgestellte fiir die parallele Verschaltung mit Rezirkulation. Der wesentliche Unter-
schied der Rezirkulation eines Fluids bei der seriellen Verschaltung der Stacks ist,
dass am Austritt des Systems weniger ungenutzter Brennstoff beziehungsweise Sau-
erstoff zur Verfiigung steht. Daher kann die Nernstspannung in Stack 2 aufgrund des
niedrigen Wasserstoff-Partialdruckes einbrechen. Ein Vorteil, der sich dennoch bei die-
sem Konzept bietet, ist die Bereitstellung von Wasser fiir die Dampfreformierung. Die

Rezirkulationsraten von Luft und Brennstoff konnen unterschiedlich grof3 sein.

Brenn-
T Reformer

Stack 1 Stack 2
Luft

TP
\ 4
\ 4

Abbildung 4.8: Serielle Verschaltung von zwei Stacks mit Rezirkulation von Katho-
denluft beziehungsweise Anodenabgas

Ein Beispiel fiir die serielle Verschaltung mit Anodenabgas- und Kathodenluftrezir-
kulation findet sich bei Araki etal. [117]. Sie zeigen, dass durch die Kombination von
Nieder- und Hochtemperaturbrennstoffzellen und einer steigenden Kathodenabluftre-

zirkulation der Wirkungsgrad aus dem zuvor genannten Grund sinkt.

Eindiisen frischer Kathodenluft beziehungsweise Anodenabgas

Bei der reinen seriellen Durchstréomung der Stacks wird das Anodenabgas und die Ka-
thodenabluft des ersten Stacks dem zweiten ungekiihlt zugefiihrt. Zwischen den beiden
Stacks kann zusétzlich Brenngas und /oder Frischluft eingediist werden. Hierbei ist al-
lerdings zu beachten, dass das Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C stets groBer
als zwei bleibt, um Kohlenstoffablagerungen im zweiten Brennstoftzellenstack zu ver-

meiden. Die Zugabe von Frischluft kann erforderlich sein, falls die Kathodenabluft
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von Stack 1 zu heif§ ist. Diese Art der Verschaltung ist schematisch in Abbildung4.9
dargestellt.

Brenngas
Wasser
Brenn- | Reformer Reformer
gas Stack 1 Stack 2
> > —
Luft o)
' Luft

Abbildung 4.9: Serielle Verschaltung von zwei Stacks mit Einspritzung von Gas und
Luft zwischen den Stacks

Bei diesem Konzept muss darauf geachtet werden, dass die Temperaturspreizung zwi-
schen Kathoden- und Anodeneintritt nicht zu grof8 wird, um thermische Uberlastun-
gen zu vermeiden. Uber die zugefithrte Luftmenge ist es moglich, die Temperatur
beider Stacks zu regeln. Nachteilig ist jedoch, dass bei der Eindiisung von Erdgas
ein zusatzlicher Reformer zwischen den Stacks erforderlich ist. Alternativ kann auch
ein Teil des Reformatgases aus dem Vorreformer, der fiir die Dampfreformierung vor
dem ersten Stack eingesetzt wird, zur Eindiisung verwendet werden. Im Vergleich zur
seriellen Verschaltung ohne Zwischeneindiisung liegt der Wirkungsgrad in diesem Fall
niedriger, da zusatzlich Gas zugefithrt und ein Gebldse zur Forderung der Medien

benotigt wird.

Im Patent von George et al. [99] wird solch ein System vorgestellt. Hierbei werden fiinf
Stacks in Reihe geschaltet, die jeweils bei einem unterschiedlichen Temperaturniveau
betrieben werden, da die Temperatur der Stacks in Stromungsrichtung um etwa 90 K
ansteigt. Auch im Patent von Erikstrup et al. [8] wird dem Anodenabgas zwischen den
Stacks jeweils frisches Brenngas eingediist. Ein weiteres interessantes Konzept wird
von Schimanke et al. [118] vorgestellt. Zunéchst wird das Gas durch partielle Oxidation
vorreformiert, um es dem ersten Stack zuzufithren. Vor dem Eintritt in den zweiten
Stack kann zusétzlich Brenngas eingediist werden, daher wird ein zweiter Reformer
bendtigt, um die langerkettigen Kohlenwasserstoffe umzuwandeln. Hierfiir kann ein
Dampfreformer eingesetzt werden, da im Anodenabgas von Stack 1 Wasser enthalten
ist. Wenn die Abwérme der SOFC fir die Dampfreformierung genutzt wird und dem
zweiten Stack die dadurch kéltere Kathodenabluft beziehungsweise das Anodenabgas
zugefithrt werden, kann ein hoher Systemwirkungsgrad erreicht werden, da weniger

Kihlluftbedarf erforderlich ist.
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4.2 Moglichkeiten der Verschaltungen von Stacks

Serielle Verschaltung mit Zwischenkiihlung

Um die Temperaturniveaus zwischen den beiden seriell durchstromten Stacks anzu-
passen, gibt es auch die Moglichkeit, einen Warmeiibertrager zwischen den Stacks
zu integrieren. Dieser Warmeiibertrager kiihlt das Gas beziehungsweise die Luft ab,
um eine optimale Eintrittstemperatur fiir den zweiten Stack bereit zu stellen. Mit
diesem Warmestrom kann zum Beispiel der Volumenstrom der Luft oder des Gases
in den ersten Stack aufgeheizt werden. Im Patent von MacBain et al. [104] wird solch
ein Konzept vorgestellt. Der Nachteil dieser Konzepte liegt im Allgemeinen im ho-
heren apparativen Aufwand durch die Integration eines Warmeiibertagers und eines

zusatzlich bendtigten Geblases.

Serielle Zufuhr mit variierender Zellzahl

Eine weitere Variationsmoglichkeit bei der seriellen Verschaltung ist die Verwendung
von Stacks mit einer unterschiedlichen Zellzahl. Der zweite Stack hat eine geringere
Zellzahl als der erste, damit beiden Stacks die gleiche Absolutmenge an Gas pro akti-
ver Zellfliche zugefithrt wird. Aufgrund der geringeren Zellzahl ist der Volumenstrom
in den Zellen und damit verbunden der Druckverlust grofler als in Stack 1. Ein grofler
Vorteil ist, dass im zweiten Stack derselbe Gesamtstrom entnommen werden kann und
die mittlere Leistungsdichte der Zellen hoch bleibt. Wenn die gleiche Zellzahl verwen-
det werden wiirde, miisste in Stack 2 bei gleicher Brenngasausnutzung in den Stacks
durch die Brenngasabreicherung ein niedrigerer Strom entnommen werden und die
mittlere elektrische Leistungsdichte pro Zelle wiirde sinken. Der Nachteil an diesem
Konzept ist, dass der elektrische Wirkungsgrad im Vergleich zur Kaskadierung mit
gleicher Stackgrofle niedriger ist. Koch [119] stellt hierzu ein Patent vor, bei dem die
Verringerung des Wirkungsgrades mit 7-9 % angegeben wird. Als Grund nennt er die
durch die héheren Strome steigenden ohmschen Verluste und die daraus resultierende

niedrigere Klemmenspannung.

4.2.5 Kombination der Konzepte

Bei der seriellen und parallelen Zufuhr von Luft und Gas auf Stackebene gibt es vie-
le verschiedene Moglichkeiten. Ubertrigt man die Ergebnisse auf Modulebene, kén-

nen die einzelnen vorgestellten Konzepte sinnvoll miteinander kombiniert werden, um
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4 Leistungsskalierung von SOFC-Systemen

den bestmoglichen Betrieb zu erreichen. In den Patenten von MacBain etal. [104]
und Kriechbaum [120] wird die serielle Durchstrémung mehrerer einzelner Stacks vor-
gestellt, die auf Modulebene schliellich parallel durchstromt werden. Eine weitere
Moglichkeit ist die serielle Durchstromung mit Brenngas bei gleichzeitig paralleler
Durchstromung mit Luft auf Stackebene, die auf Modulebene durch die parallele Zu-
fithrung von Gas ergénzt wird. Dies wurde in einem Patent von Khandkar etal. [121]
vorgestellt und in experimentellen Untersuchungen von Frost etal. [122] untersucht.
Wie bereits erwahnt, wird auch im Patent von Erikstrup etal. [8] eine Kombination
der Konzepte gezeigt. Die Stacks operieren jeweils mit einer parallelen Zufuhr von
Gas und Luft. Auf Modulebene wird die Luft den Stacks seriell zugefithrt und das
Gas parallel. Der entscheidende Vorteil dieses Konzeptes liegt darin, dass man bei
einer Modulierbarkeit die Stacks schnell ab- beziehungsweise zuschalten kann. Durch
die serielle Durchstromung mit Luft bleiben die Stacks weiterhin auf einem hohen

Temperaturniveau, sodass eine schnelle Dynamik gegeben ist.

Es ist auch eine Kombination der Konzepte denkbar, bei denen mehrere Stacks parallel
durchstromt werden und schliellich ein Stack seriell durchstromt wird. Vor Eintritt
in den nachgeschalteten Stack kann ein Teil des Anodenabgases rezirkuliert werden,

um auf eine externe Wasserzufuhr zu verzichten.

4.2.6 Zusammenfassung der Konzepte der Stackverschaltungen

Ein Grofteil der vorgestellten Konzepte basiert auf Patenten, das bedeutet, dass ihre
technische Realisierbarkeit nicht getestet wurde. Einige Verschaltungsvarianten wur-
den mit Hilfe eines Simulationsmodells untersucht und etwa ein Viertel der Konzep-
te wurde in experimentellen Untersuchungen umgesetzt. In Abbildung4.10 ist eine
Ubersicht der einzelnen Kombinationen in Form eines morphologischen Kastens dar-

gestellt.

In der ersten Spalte links sind die einzelnen Variationsparameter aufgelistet. Dane-
ben gibt es die Auswahlmoglichkeit, welche der EinflussgroBlen Gas oder Luft variiert
werden soll. SchlieBlich kann die Art der Gasfithrung (seriell/parallel) oder ein Vor-

handensein des Variationsparameters (ja/nein) ausgewahlt werden.
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Verschaltungsmoglichkeiten

&0
E Gas parallel seriell
<
é—E
2 Luft parallel seriell
(@)
o .5 Gas nein ja
ISR
Qo S
= & Luft nein ja
bo .
g Gas nein ja
=
'-G .
5 Luft nein Ja
q% =Y Gas nein ja
< 8
52
NB & Luft nein ja
Stromstirke |In beiden Stacks gleich| Variation im 2. Stack
Zellzahl In beiden Stacks gleich| Variation im 2. Stack

Abbildung 4.10: Ubersicht iiber die verschiedenen Verschaltungsmoglichkeiten in

Form eines morphologischen Kastens

So setzt sich zum Beispiel das in4.2.2 beschriebene Konzept einer parallelen Zufuhr

von Gas und Luft mit Anodenabgasrezirkulation (Stand der Technik) wie folgt zu-

samimen:

» Gasfithrung: Gas: parallel, Luft: parallel

Rezirkulation: Gas: ja, Luft: nein
Stromstérke: in beiden Stacks gleich
Einspritzung: Gas: nein, Luft: nein

Zwischenkiihlung: Gas: nein, Luft: nein

o Zellzahl: in beiden Stacks gleich

Wenn man alle Moglichkeiten der Verschaltung betrachtet, ergeben sich 2'° verschie-
dene Félle. Da bei der parallelen Zufuhr von Gas und Luft zu den Stacks von einer

Gleichverteilung der Fluide ausgegangen wird, scheiden die Eingriffsmoglichkeiten von
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Wiérmetibertragung, Findiisung und Variation der Stromstérke und Zellzahl im zwei-
ten Stack aus. Damit resultieren 772 Alternativen. Die parallele Verschaltung mit Gas
und Luft hat den Vorteil, dass alle Stacks ein dhnliches Temperaturniveau aufweisen,
insofern die Gase gleichméflig auf die Stacks aufgeteilt werden. Ohne Rezirkulation
des Anodenabgases zeigt dieses Konzept niedrigere Brennstoffnutzungsgrade als die

serielle Verschaltung, was zu einem niedrigen elektrischen Wirkungsgrad fiihrt.

Fithrt man einen der beiden Fluidstrome seriell und den anderen weiterhin parallel, so
konnen thermische Spannungen im Stack durch die unterschiedlichen Temperaturnive-
aus am Eintritt des zweiten Stacks auftreten. Um die Temperaturniveaus anzupassen,
kann Frischgas oder -luft eingediist werden oder eine Zwischenkiihlung durch einen
Waiérmetibertrager integriert werden. Rezirkulationsgeblase sind fiir eine Serienferti-
gung noch nicht zu einem akzeptablen Preis verfiighar und der Einsatz von Wérme-
iibertragern ist giinstiger. Daher wird die Betrachtung der Kathodenluftrezirkulation
nicht weiter untersucht. Zuséatzlich wiirde durch den geringeren Sauerstoffanteil der
rezirkulierten Luft die Nernstspannung sinken. Auch eine Variation der Zellzahl be-
ziehungsweise des entnommenen Stroms in Stack2 kann je nach Betriebsstrategie
sinnvoll sein. Im folgenden Abschnitt werden die Stackverschaltungen jeweils unter
vergleichbaren Randbedingungen simuliert und ausgewertet (Abschnitt 4.3.1). Da ei-
ne Berechnung aller Moglichkeiten nicht moglich ist, wird im jeweiligen Abschnitt
nach der Untersuchung des Konzeptes das weitere Vorgehen beziiglich der Betrach-
tung der einzelnen Mainahme erlautert. Stellt man zum Beispiel fest, dass eine serielle
Zufuhr von Luft keine Steigerung des Wirkungsgrades zeigt, wird diese Art der Luft-
fithrung nicht weiter untersucht. Im Rahmen dieses Vorgehens wurden insgesamt 13

Alternativen simuliert und detailliert betrachtet.

4.3 Untersuchung der Verschaltungen von Stacks

In diesem Abschnitt werden zunéchst die Vorgehensweise und die Bewertungskriteri-
en fiir die Untersuchung der Stackverschaltungen erlautert. Anschlielend werden die

simulierten Ergebnisse vorgestellt und bewertet.
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4.3 Untersuchung der Verschaltungen von Stacks

4.3.1 Vorgehensweise und Bewertungskriterien
Methodik

Die Konzepte konnen mit Hilfe des entwickelten Simulationsmodells detailliert un-
tersucht werden. Die Verwendung einer analytischen Betrachtung liefert keine aus-
sagekréftigen Ergebnisse, da Temperatur- und Konzentrationsgradienten entlang des
Stacks einen wichtigen Einfluss auf die Zellspannung haben und daher zu berticksich-
tigen sind. Zunéachst werden zwei Stacks, die jeweils im Gleichstrom betrieben werden,
betrachtet. Die Bewertung erfolgt nicht im Gesamtsystem, damit die Verschaltungs-
konzepte unter gleichen Randbedingungen verglichen werden konnen. Die einzelnen
Konzepte werden um einen Reformer erweitert, um das Brenngas vorzukonditionieren.
Fiir die Untersuchung werden die Komponenten fiir Stack, Reformer und Warmeiiber-
trager, die in Kapitel 3 vorgestellt wurden, ins Simulationsmodell integriert und tiber
die Stromungsrandbedingungen gekoppelt, sodass man ein simultanes System erhélt.
Beispielsweise gilt bei einer seriellen Verschaltung, dass der Fluidstrom am Austritt
von Stack 1 gleich dem am Eintritt von Stack 2 entpricht. Die Fluide werden dem Sys-
tem bei einer Temperatur von 650 °C mit einem Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhéaltnis
von O/C = 2 zugefiihrt. Anschlieend findet eine Reformierung bei dieser Tempera-
tur statt. Fir die maximale Stacktemperatur wird 800°C festgelegt. Dadurch kann
die maximale Spreizung der Temperatur zwischen Ein- und Austritt des Stacks 150 K
nicht iiberschreiten. Als Brennstoff wird reines Methan eingesetzt. Um weitere Kombi-
nationsmoglichkeiten zu untersuchen, konnen die vorgestellten Konzepte um weitere

Stacks erganzt werden.

Berechnung der Geblaseleistung

Fir die Berechnung des AC-Wirkungsgrades nac werden die Leistungen des Luft-,
Gas- und Rezirkulationsgebliases bendtigt. Hierfiir wird tiber den Geblésewirkungs-
grad unter Verwendung des Datenblatts der Firma Firma Becker [123] in Abhéngig-
keit des Druckverlustes Ap und des Volumenstromes im Stack Vi die Gebléseleistung
Py, bestimmt. Dieses Datenblatt wird fiir alle drei eingesetzten Geblase verwendet.
Zunéchst wird der isentrope Verdichterwirkungsgrad 7is, aus Gleichung4.1 berech-

net. Diesen erhélt man aus der maximal moéglichen Wellenleistung P,., und dem
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maximalen Volumenstrom V... Diese beiden Werte kénnen in Abhéngigkeit des auf-
tretenden Druckverlustes dem genannten Datenblatt entnommen werden. Die Gebla-
seleistung P, berechnet sich damit nach Gleichung4.2. Schliellich kann damit der
AC-Wirkungsgrad mit Hilfe von Gleichung2.30 berechnet werden.

Vmax . Ap
isen — 4.1
77 Pmax ( )
‘7is - A
Pay, = Vist * 2P (4.2)

Zunachst wird die parallele Basisvariante mit und ohne Rezirkulation des Anoden-
abgases untersucht. AnschlieBend wird die serielle Basisvariante betrachtet und auch
die Kombination von serieller und paralleler Zufuhr der Fluide dargestellt. Auch die
Eingriffsmoglichkeiten ins System, die in Zusammenhang mit dem morphologischen

Kasten vorgestellt wurden, werden simuliert.

4.3.2 Parallele Zufuhr von Brenngas
Parallele Zufuhr von Brenngas und Luft

In diesem Abschnitt werden die Ergebnisse des Standardfalls bei einer parallelen Zu-
fuhr von Brenngas und Luft vorgestellt. Fiir das Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis
O/C wurde der Wert 2 gewéahlt, da bei einem hoheren O/C die Nernstspannung
aufgrund des hoheren Wasseranteils sinkt. Wie bereits erwéhnt, kann oberhalb von
0O/C=2 davon ausgegangen werden, dass keine Kohlenstoffablagerungen entstehen.
Fir die parallele Zufuhr von Luft und Brenngas ins System gilt ohne Rezirkulation:
FUgys = FUgtack- Das Ergebnis der wichtigen Kenngrofien ist in Abhéngigkeit des
Luftnutzungsgrades in Abbildung4.11 links dargestellt.

Allgemein gilt, dass die Stackspannung mit steigender Stromentnahme abnimmt, da
die Nernstspannung geringer wird und die Spannungsverluste ansteigen. Daher sinkt

auch der elektrische Wirkungsgrad mit zunehmender Stromstérke.

Des Weiteren steigt bei gleicher AU die Stacktemperatur an, da durch die elektroche-
mische Reaktion im Stack bei hoherer Stromentnahme mehr Warme produziert wird.

Um die Stacktemperatur konstant zu halten, miisste die Luftzufuhr gedndert werden.
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Abbildung 4.11: Wirkungsgrad und Temperatur bei der parallelen Zufuhr von Brenn-
gas und Luft in Abhéngigkeit des Luftnutzungsgrades bei einer
Stromentnahme von 25 A (links) und in Abhéngigkeit des Stroms
fiir eine Variation der AU (rechts)

Wird die AU gesenkt, sinkt die Stacktemperatur und damit verbunden nimmt der
elektrische Wirkungsgrad starker ab.

Parallele Zufuhr von Brenngas und serielle Zufuhr von Luft

Die serielle Zufuhr von Luft bei einer parallelen Gaszufuhr wird hier nicht betrachtet,
da sich aus der Untersuchung der seriellen Durchstromung mit Luft in Abschnitt 4.3.4

ergibt, dass dadurch keine Steigerung des elektrischen Wirkungsgrades entsteht.

4.3.3 Parallele Zufuhr von Brenngas mit Rezirkulation des

Anodenabgases

Durch die Rezirkulation von Brenngas kann der elektrische Wirkungsgrad des Systems
erhoht werden. Die Rezirkulationsrate muss mit steigender Gasausnutzung geringer
werden. Im Vergleich zum parallelen Standardfall ohne Rezirkulation liegt die Leis-
tung der Stacks etwas niedriger, da durch die Riickfithrung von Wasserdampf die
Nernstspannung geringer ist und dadurch das Spannungsniveau der Stacks ~ 30 mV

geringer ist. Dies entspricht einer Differenz in der DC-Leistung von 4 %.
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In Abbildung4.12 ist das Ergebnis fiir ein konstantes Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhalt-
nis O/C von 2 dargestellt. Man sieht, dass die Abhangigkeit der Stacktemperatur vom
Luftnutzungsgrad AU grofler ist als ohne Rezirkulation. Um eine ausreichende Kiih-
lung sicherzustellen, kénnen keine so hohen Werte der AU gewéhlt werden. Bei einer
Limitierung der Stacktemperatur auf 800°C erhélt man bei einem Gasausnutzungs-
grad des Stacks FUgp von 70 % einen maximalen elektrischen AC-Wirkungsgrad
von 60,6 %. Verringert man die Gasausnutzung bei konstantem O/C, so kommt man
bei einer FUgaac von 60 % auf einen elektrischen Wirkungsgrad von 58,8 %. Im letzten
Fall kann die AU hoher gewéhlt werden, das bedeutet, dass weniger Luft zugefiihrt
wird und die Gebléseleistung geringer ist. Auch hier gilt, dass der Luftnutzungsgrad
niedrig gewahlt werden muss, da sonst der Stack zu heil wird. Der elektrische AC-
Wirkungsgrad nimmt mit steigender Stromentnahme ab. Im Teillastbetrieb zeigt sich
ein ahnliches Ergebnis wie im Abschnitt zuvor, weshalb es hier nicht grafisch darge-
stellt ist.
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Abbildung 4.12: Wirkungsgrad und Stacktemperatur in Abhéngigkeit des Luft-
nutzungsgrades bei der parallelen Zufuhr von Brenngas und Luft
mit Anodenabgasrezirkulation bei einer Stromentnahme von 25 A

Der Einfluss einer Anderung der Rezirkulationsrate wird in Abbildung 4.13 vorgestellt.
Hierbei wurde jeweils der Gasausnutzungsgrad des Stacks konstant gehalten. Das
Ergebnis wurde bei einer AU von 15 % generiert. Man sieht, dass es zu jeder FUggacx

eine zugehorige optimale Rezirkulationsrate 7°P¢ gibt.

rez
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Abbildung 4.13: Wirkungsgrad und elektrische Leistung in Abhéngigkeit der Rezir-
kulationsrate bei der parallelen Zufuhr von Brenngas und Luft mit
Anodenabgasrezirkulation

Der Wasseranteil im Anodenkanal nimmt mit steigender Rezirkulationsrate zu und
dadurch sinken sowohl die Nernstspannung als auch die elektrische Leistung. Der elek-
trische Wirkungsgrad nimmt zu, da die Systemgasausnutzung steigt und dem System
weniger Primarenergie zugefiihrt wird. Wenn die Rezirkulationsrate zu hoch ist, das
bedeutet 1y, > roP sinkt die Leistung tiberproportional, sodass dieser Einfluss tiber-
wiegt und der elektrische Wirkungsgrad sinkt. Fiir steigende Gasausnutzungsgrade
des Stacks, hat der maximale Wert fiir die Rezirkulationsrate einen niedrigeren Wert,
da bereits mehr Brenngas im Stack verbraucht wurde. Das Ergebnis einer Integration
des Verschaltungskonzeptes ins Gesamtsystem ist hier nicht grafisch dargestellt, wur-
de aber dennoch betrachtet. Kleine Anderungen der Temperatur oder Konzentration
am Stackaustritt wirken sich auf das gesamte Betriebsverhalten aus. Mit steigender
Rezirkulationsrate sinkt die Eintrittstemperatur der Gase in den Stack, wenn die AU
konstant gehalten wird. Dadurch andert sich das Niveau des Wirkungsgrades, jedoch

nicht die optimale Rezirkulationsrate.

4.3.4 Serielle Zufuhr von Brenngas

Fiir die serielle Zufuhr von Brenngas werden verschiedene Betriebszustédnde betrachtet.

Zum einen werden Untersuchungen fiir konstante Gasausnutzungsgrade der beiden
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Stacks gemacht, zum anderen werden die Strome in beiden Stacks konstant gehalten.

Die Berechnungsgrofien sind schematisch in Abbildung 4.14 dargestellt.

Nan,ges

1

1

1

! .
. Nan,aus

@ : FUStack,l @ FUStack,Q @

:

1

1

1

Abbildung 4.14: Berechnung der Gasausnutzungsgrade bei der seriellen Verschaltung
von zwei Stacks

Es gelten die Zusammenhénge zwischen den Gasstromen nach Gleichung 4.3 -4.5.

*

han,ges B nan
FUStaCk,l = . (43)
nan,ges
.y .
n,., —mn
an an,aus
FUStaCk,Q = - (44)
Man
han,ges - han,aus
FUgys = . (4.5)
Nan,ges

Formt man Gleichung4.3 nach n? um und setzt das Ergebnis in Gleichung4.4 ein, so
kann man diese nach 7,y aus auflosen. Einsetzen in Gleichung 4.5 fithrt nach Umformen
zu einer Gleichung, die nur noch von den Gasausnutzungsgraden der Einzelstacks ab-
héngig ist (Gl.4.6). Weiter erhilt man fir die Berechnung des Gasausnutzungsgrades
des Systems durch Modifikation von Gleichung 2.39 das Resultat in Gleichung4.7.

FUsys =1 — (1 — FUstack,1) - (1 — FUstack,2) (4.6)

I - Nyetieq + 1o - Nzelie 2
F . hges . 8 . xCH4

FUgys = (4.7)

Serielle Zufuhr von Luft

Zunachst soll der Einfluss der Luftfithrung bei der seriellen Zufuhr von Brenngas und
Luft untersucht werden. Es werden hierbei verschiedene Betriebsparameter betrach-
tet, jedoch wird in keinem der Félle eine Variation durch Einspritzung oder Zwischen-
kithlung untersucht. Dies folgt in Abschnitt 4.3.5. Die Ergebnisse werden hinsichtlich
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4.3 Untersuchung der Verschaltungen von Stacks

der elektrischen Wirkungsgrade in Abhéngigkeit des Gas- und Luftausnutzungsgra-
des des Systems ausgewertet. In Abbildung 4.15 ist das Ergebnis fiir eine Anordnung
der Stacks gezeigt, bei der das Gas und die Luft die beiden Stacks nacheinander

durchstromen.
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~ - ﬂStack,l ) & |7 =" ST T T O
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0,2 : 10 : 0,2
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Abbildung 4.15: Einflisse verschiedener Kenngréfien bei der seriellen Standardver-
schaltung der Stacks und einer konstanten Stromentnahme von 25 A

Die Ergebnisse wurden fiir einen konstanten Strom von I = 25 A und eine identische
Zellzahl der beiden Stacks von je 300 Zellen simuliert. Zuséatzlich wurde fiir den ersten
Stack ein Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhéltnis O/C von 2 gewéhlt. Im zweiten Stack ist
das O/C hoher, da das Anodenabgas mit Sauerstoff von der Kathodenseite aus Stack 1
angereichert wurde (Abb. 4.15 rechts oben). Bei der seriellen Durchstromung von Luft
ist darauf zu achten, dass die Luftausnutzung AU im ersten Stack nicht zu hoch
gewahlt wird, da abgesehen von der mangelnden Kiihlung auch die AU im zweiten

Stack zu hoch werden kann. Bereits bei einer AU von 20 % im ersten Stack ergibt sich
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im zweiten Stack eine AU von 33 %. Vom Stackhersteller wird empfohlen, die Stacks
nicht oberhalb einer AU von 40 % zu betreiben, da sonst der Sauerstoffpartialdruck

zu niedrig ist.

In der linken oberen Darstellung sieht man, dass mit steigender Systembrenngasaus-
nutzung die Temperaturen in beiden Stacks ansteigen, da die dem System zugefiihrte
Luftmenge konstant ist. Stack 2 hat eine hohere Temperatur als Stack 1, da ihm die
heiflen Abgase aus dem ersten Stack zugefithrt werden. Dieser erreicht bereits bei einer
Gasausnutzung FUg,=80 % die Temperaturgrenze von 800 °C. Der Luftnutzungsgrad
ist unabhéngig von der Gasausnutzung, da die Stromentnahme konstant bleibt. Im
zweiten Stack erhélt man hohere Werte fiir AU, da die Kathodenluft eine niedrigere
Konzentration an Sauerstoff enthélt, wenn sie in den zweiten Stack eintritt. Der Gas-
nutzungsgrad des Stacks FUgiacc nimmt mit steigender FUgy¢ ebenfalls zu, da mehr
Brenngas elektrochemisch umgesetzt werden muss, um eine erhéhte Gasausnutzung
zu erzielen. Vom Stackhersteller wird eine optimale FUggaq von 60 % angegeben, da es
ansonsten zu einer Brenngasverarmung am Zellende kommen kann. Der zweite Stack

erreicht diese Grenze bereits bei einer FUgys von 75 %.

Die Zellspannung in Stack1 bleibt tiber die Variation der FUgy nahezu konstant
(Abb. 4.15 rechts unten). Hierfiir spielen zwei gegenlaufige Effekte eine Rolle. Zum
einen erhoht sich die Spannung durch den Temperaturanstieg in Stack 1, zum anderen
nimmt durch den steigenden Gasausnutzungsgrad in Stack 1 die Wasserkonzentration
zu und senkt die Zellspannung durch das niedrigere Nernstpotential. In Stack 2 hin-
gegen fallt die Spannung aufgrund des hoheren Wasseranteils, welcher proportional
zum O/C ist. Dieser Effekt wirkt sich direkt auf die Gesamtleistung der Stacks aus.
In der Grafik ist lediglich die Gesamtleistung der beiden Einzelstacks dargestellt, da
aufgrund der nahezu konstanten Zellspannung auch die Leistung von Stack 1 gleich
bleibt und somit die Minderung der elektrischen Leistung unmittelbar auf den Einfluss
der Zellspannung von Stack 2 zuriickzufiihren ist. Der Luftnutzungsgrad ist konstant,
daher éndert sich auch die Gebléseleistung nur minimal und die AC-Leistung wird

analog zur Reduktion der DC-Leistung vermindert.

In Abbildung4.15 links unten ist der Verlauf des elektrischen Wirkungsgrades dar-
gestellt. Mit steigender Gasausnutzung steigt dieser an, da mehr Brenngas im Stack
umgesetzt wird. Durch die hohere Brenngasausnutzung von Stack 2 ist die ihm abso-
lut zugefithrte Menge an Brenngas geringer und der Wirkungsgrad in Stack 2 ist trotz
der geringeren Leistung grofler als in Stack 1. Fiir den Gesamt-DC-Wirkungsgrad
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darf nicht die Summe der beiden einzelnen DC-Wirkungsgrade addiert werden, da
der elektrische Wirkungsgrad in Stack 2 mit der in Stack 2 eintretenden Energiemen-
ge berechnet wird. Der AC-Wirkungsgrad nimmt ebenfalls mit steigender FUgy4 zu,
da der DC-Wirkungsgrad steigt. Innerhalb der Betriebsrahmenbedingungen fiir die
Stacktemperatur < 800°C kann somit ein maximaler elektrischer AC-Wirkungsgrad
von 56,2 % erreicht werden. Berticksichtigt man zusatzlich die empfohlene Grenze fir

FUgtaak = 60 %, sinkt der maximal mogliche Wirkungsgrad auf 53 %.

Bei der seriellen Zufuhr der Gase werden der gesamte Brennstoff- und Luftvolumen-
strom dem ersten Stack zugefiihrt. Das bedeutet, dass der erste Stack durch die interne
Reformierung des Methans gekiihlt wird. Zusatzlich ist die Luft ein Kithlmedium, das
zu einer Temperaturabsenkung fiihrt. Der erste Stack hat daher ein niedrigeres Tem-
peraturniveau als der zweite und damit einen geringeren Wirkungsgrad. Ein Vorteil
des geringeren Temperaturniveaus ist, dass die Gase dem zweiten Stack bei niedri-
gerer Temperatur zugefithrt werden und dieser somit ohne eine Kiihlung der Fluide
betrieben werden kann. Verringert man den Luftvolumenstrom, der dem ersten Stack
zugefithrt wird, so wird eine geringe Kiihlung erreicht, die Stacktemperatur steigt an
und dem zweiten Stack wird heileres Abgas zugefithrt. Der zweite Stack kann dann
unterhalb einer zu geringen Luftmenge nicht mehr ausreichend gekiihlt werden. Eine
weitere Moglichkeit, die Aufheizung des zweiten Stacks zu limitieren, ist eine geringere
Stromentnahme. Dies fiihrt zu einem Absinken der Gesamtleistung des Systems. Eine
serielle Verschaltung von Luft liefert bei identischer Stromentnahme niedrigere elek-
trische Netto-Wirkungsgrade als die parallele Variante. Verschiedene Publikationen
kommen ebenfalls zu dem Resultat, dass diese Art der Durchstrémung bei identischer
Stromentnahme nicht sinnvoll ist [116, 118, 122].

Parallele Zufuhr von Luft

Bei der parallelen Zufuhr von Luft hat man den Vorteil, dass durch die Verwendung
von zwei Luftstromen die Stacks unabhéngig voneinander gekiihlt werden kénnen.
Wird in beiden Stacks ein identischer Strom entnommen, steigt analog zur seriellen
Verschaltung FUggack 2 mit erhohter Brenngasausnutzung des Systems an. Auch der
Luftvolumenstrom im ersten Stack kann bei gleicher Stromentnahme immer niedriger
als im zweiten Stack gewahlt werden, da dieser durch die Zufuhr von heiflem Brenngas
aus dem ersten Stack einen erhohten Kiihlluftbedarf aufweist. Das Ergebnis fiir eine
identische Stromentnahme beider Stacks ist dhnlich dem aus Abbildung4.15 und ist
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daher hier nicht dargestellt. Bei einer identischen Stromentnahme in beiden Stacks
kann ein maximaler elektrischer AC-Wirkungsgrad von 55 % unter Einhaltung der
Empfehlung fiir FUgq,q und der Stacktemperatur am Austritt von Stack 2 auf 800 °C
erreicht werden. Wird ausgehend von diesen Erkenntnissen der Strom in Stack 2 vari-
iert, kann der Gasausnutzungsgrad in den Stacks durch eine geringere Brenngaszufuhr
erhoht werden. Dadurch wird eine hohere Systembrenngasausnutzung und ein hoherer
elektrischer Wirkungsgrad erreicht. Allerdings ist durch die niedrigere Stromentnah-
me in Stack 2 die Leistung geringer. Der Strom, der im zweiten Stack fiir vorgegebene
FUgack entnommen werden kann, berechnet sich nach Gleichung4.8. Diese Gleichung

erhilt man durch Umformen der Gleichungen 4.9 und 4.10.

Nzeeg  FUstack,2 - (1 — FUstack,1)

=T . 4.8
2 ! Nzeue’g FUStack,l ( )
[1 : NZelle 1
FU ac — 2 49
Stack 1 F- han,ein,l DY (Nk’,e* ' .Tk) ( )
Is - Nyene
FUStack 2 - e (410)

2 F- han,ein,l : Z (Nk,e— : ZCk) : (1 - FUStack,l)

Das Simulationsergebnis fiir eine Stromvariation wird in Abbildung4.16 gezeigt. Im
ersten Stack steigt die Temperatur mit steigender FUg,e 1 an, da durch die gerin-
gere Gaszufuhr eine geringere Kiihlung durch die endotherme Reformierungsreaktion
stattfindet und die AU konstant gehalten wurde. Dies fithrt dazu, dass das Gas am
Eintritt des zweiten Stacks ein hoheres Temperaturniveau hat und die AU niedri-
ger gewdhlt werden muss, um eine ausreichende Kiithlung sicherzustellen. Auch eine
steigende FUggack 2 steigert das Temperaturniveau, da durch die elektrochemische Re-

aktion mehr Warme freigesetzt wird.

In Abbildung4.16 rechts oben sieht man die Auswirkung der elektrochemischen Reak-
tion auf das Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhéltnis O/C und die Hohe des entnommenen
Stroms im zweiten Stack. Das O/C in Stack 1 bleibt konstant, wohingegen aufgrund
des hoheren Wasseranteils am Eintritt des Stacks das O/C in diesem ansteigt. Bei
einer hoheren Gasausnutzung in Stack 1 sinkt der entnehmbare Strom in Stack 2 bei
konstanter Gasausnutzung in diesem, da bereits ein groferer Teil des Brennstoffs in
Stack 1 umgesetzt wurde. Dahingegen steigt FUgack 2 fiir eine héhere Stromentnahme

in Stack2 an.
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Die unteren beiden Abbildungen zeigen sowohl den Verlauf der elektrischen Wirkungs-
grade (links), als auch die elektrische Leistungen und die Spannungen (rechts). Die
Zellspannung U zejie,1 vom ersten Stack dndert sich nur unwesentlich und ist daher aus
Ubersichtlichkeitsgriinden nicht dargestellt. Der Mittelwert betragt 860 mV. Im zwei-
ten Stack sinkt die Spannung leicht in Abhéngigkeit der Gasausnutzung des ersten

Stacks, da sich die Konzentration von Wasser im zweiten Stack andert.
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Abbildung 4.16: Einfliisse verschiedener Kenngrofien bei der seriellen Durchstromung
der Stacks mit Brenngas und der parallelen Durchstréomung mit Luft

Mit steigender Gasausnutzung des zweiten Stacks sieht man einen grofleren Einfluss
auf das Absinken der Spannung, da trotz des Temperaturanstiegs die Zellspannung
aufgrund der héheren Stromentnahme fallt. Die hohere Stromentnahme fithrt zu ei-
nem Anstieg der DC- und AC-Leistungen und damit verbunden nehmen sowohl der

AC- als auch der DC-Gesamtwirkungsgrad zu. Mit steigender Gasausnutzung des ers-
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ten Stacks nimmt der elektrische Wirkungsgrad in diesem zu. In Stack 2 erhalt man

ebenso einen Anstieg des Wirkungsgrades mit steigender Gasausnutzung.

4.3.5 Variationen der Konzepte mit serieller Zufuhr von Brenngas

und paralleler Zufuhr von Luft

Das serielle Konzept kann durch verschiedene Mafinahmen ergéinzt werden, um die
Temperaturspreizung zwischen den Stacks auszugleichen oder den elektrischen Wir-
kungsgrad zu steigern. Aus Abschnitt4.3.4 kann man ableiten, dass eine serielle
Zufuhr von Luft bei den Konzepten einen zu grofien Druckverlust verursacht. Die-
ser grofle Druckverlust fithrt zu hohen Gebléseleistungen, wodurch die AC-Leistung
und der AC-Wirkungsgrad sinken. Zusétzlich resultieren mechanische Spannungen
dadurch, dass auf der Kathodenseite ein hoherer Druck als auf der Anodenseite vor-
liegt. Daher wird dieses Konzept bei der Untersuchung der Rezirkulation und der

Einspritzung nicht weiter betrachtet.

Serielle Zufuhr mit variierender Zellzahl

In den bisherigen Betrachtungen besalen beide Stacks eine identische Zellzahl von
300 Zellen. Reduziert man die Zellzahl des zweiten Stacks, wird beiden Stacks die
gleiche relative Gasmenge zugefiihrt. Dadurch kénnen in Stack 2 zwar hohere Strome
entnommen werden, aber die Leistung von Stack 2 sinkt. Die maximale AC-Leistung
tritt bei einem niedrigen Gasausnutzungsgrad des ersten Stacks, aber beim hochsten
des zweiten Stacks auf (vgl. Abb.4.16 rechts unten). Das Maximum des elektrischen
Wirkungsgrades wird in beiden Stacks fiir FUgaqc = 70 % erreicht. Fir diese beiden
Falle soll der Einfluss der Variation der Zellzahl von Stack 2 untersucht werden. Der
Verlauf des elektrischen Wirkungsgrades und der Leistung in Abhéngigkeit der Zell-
zahl ist in Abbildung 4.17 dargestellt. Der Luftnutzungsgrad von Stack 1 betragt 20 %,
der von Stack 2 liegt bei 15 %. Damit befindet man sich innerhalb der Betriebsrahmen-
bedingungen fiir die maximale Stacktemperatur von 800 °C. Bei einer Zellzahl von 150
Zellen im zweiten Stack und einer Gasausnutzung von 60 % in beiden Stacks kann in
Stack 2 ein Strom von 20 A entnommen werden. In beiden untersuchten Fallen sind

die Gesamtleistung und der elektrische Wirkungsgrad der beiden Stacks niedriger als
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bei Verwendung der vollen Zellzahl. Bei einer Anzahl von 120 Zellen kann im Fall von

FUgtack = 60 % in beiden Stacks eine Stromentnahme von 25 A erfolgen.
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Abbildung 4.17: Kenngréflen bei der seriellen Durchstromung der Stacks mit Brenn-
gas und der parallelen Durchstromung mit Luft bei einer Variation
der Zellzahl im zweiten Stack

Durch diese Moglichkeit bietet sich kein Optimierungspotential hinsichtlich des elek-

trischen Wirkungsgrades. Sie wird im Folgenden nicht weiter betrachtet.

Serielle Verschaltung mit einer Rezirkulation von Anodenabgas

Bei der seriellen Verschaltung ist der Anteil an ungenutztem Brenngas am Austritt
von Stack 2 deutlich geringer als bei der parallelen Verschaltung. Um das Wasser fiir
die Dampfreformierung zur Verfiigung zu stellen und auf eine externe Wasserzufuhr
zu verzichten, kann es dennoch auch bei dieser Art der Verschaltung sinnvoll sein,
einen Teil des Anodenabgases zu rezirkulieren. Entweder wird direkt ein Teil des
Anodenabgases des ersten Stacks rezirkuliert (Abb.4.18 oben) oder es wird ein Teil
des Anodenabgases des zweiten Stacks rezirkuliert (Abb. 4.18 unten). Der Vorteil der
Rezirkulation des Anodenabgases ist eine Erhohung der Systembrenngasausnutzung.
Mit steigender Rezirkulationsrate wird diese héher. Da das Anodenabgas einen gerin-
geren Anteil an Brennstoff enthélt, ist die Rezirkulationsrate nach oben limitiert. Der
minimale Wert fiir die Rezirkulationsrate wird durch das Sauerstoff- zu Kohlenstoft-
verhaltnis O/C festgelegt. Wird zu wenig Wasserdampf rezirkuliert, sinkt das O/C

und man kann sich im kritischen Bereich fiir die Bildung von Kohlenstoff befinden.
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Abbildung 4.18: Serielle Verschaltung von zwei Stacks mit Anodenabgasrezirkulation
zwischen den Stacks (oben) oder am Austritt des zweiten Stacks
(unten)

Fiir den Fall, dass ein Teil des Anodenabgases des ersten Stacks rezirkuliert wird und
der andere Teil in den zweiten Stack eingeleitet wird, erhalt man aufgrund des niedri-
gen Gasausnutzungsgrades des ersten Stacks einen niedrigen Wasseranteil am Austritt
von Stack 1 und damit verbunden ein geringes O/C. Dies kann zu Kohlenstoffablage-
rungen fithren. Bei einer steigenden Rezirkulationsrate sinkt der Gasausnutzungsgrad
des ersten Stacks weiter, wenn der des zweiten Stacks konstant bleiben soll. Aus die-
sen Griinden ist die Rezirkulation des Anodenabgases erst am Austritt von Stack 2

sinnvoll.

Fir die Berechnung werden die Gleichungen fiir die Systemparameter modifiziert.
Der Zusammenhang zwischen den Gasausnutzungsgraden und der Rezirkulationsrate
lautet fiir den unteren Fall aus Abbildung 4.18 nach Gleichung4.11 wie folgt:

1— (1 - FUStack,l) : (1 - FUStack,Q)
1—- Trez * (1 - FUStack,l) : (1 - FUStack,Z)

FUgys = (4.11)

(1 — Trez) . FUsys
2 — FUSyS . (1 + Trez>

Des Weiteren kann der Gasausnutzungsgrad fiir den zweiten Stack nach Formel 4.12

FUStack,2 =

(4.12)

berechnet werden. Gibt man eine maximale FUgc2 von 60% vor, ldsst sich un-
ter Vorgabe der FUgy die Rezirkulationsrate berechnen. Der Gasausnutzungsgrad in
Stack 1 ergibt sich durch Umformen der Gleichung4.8.
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Die Erkenntnis aus den bisherigen Betrachtungen ist, dass eine Verringerung der
Stromentnahme in Stack 2 die Leistung stark senkt und auch eine niedrigere Zellzahl
keine Steigerung des Wirkungsgrads mit sich bringt. Daher erfolgt die Untersuchung
dieses Konzeptes bei identischer Stromentnahme und Zellzahl beider Stacks. In Ab-
bildung 4.19 ist das Ergebnis dargestellt.
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Abbildung 4.19: Serielle Durchstromung der Stacks mit Brenngas und parallele Durch-
stromung mit Luft und einer Rezirkulation des Brenngases

Die gezeigten Simulationen wurden bei einem Luftausnutzungsgrad des ersten Stacks
von 15 % durchgefiihrt. Der Luftausnutzungsgrad in Stack 2 wurde dementsprechend
angepasst, um eine Temperatur am Austritt von 800 °C einzustellen. Fiir einen hohen
elektrischen Wirkungsgrad ist der erste Stack aufgrund seines hoheren Spannungsni-
veaus entscheidend, daher ist der Luftnutzungsgrad in diesem so hoch wie moglich zu
wahlen. Das dargestellte O/C bezieht sich auf Stack 1. Dieser ist fir den Betriebsbe-
reich der kritische, da das O/C in Stack 2 durch den von der Kathode transportierten
Sauerstoff stets hoher liegt. Wird der Gasausnutzungsgrad erhoht, liegt auch das O/C
hoéher. Der Grund hierfiir liegt darin, dass durch die geringere Brenngaszufuhr der An-
teil an O-Atomen im Vergleich zu C-Atomen steigt. Man sieht in Abbildung4.19 links
auch, dass bei einer FUggcc2 von 70 % das O/Cpyy in Stack 1 bereits unterhalb einer
Rezirkulationsrate von 55 % unterschritten wird, bei einer FU von 60 % erst bei Rezir-
kulationsraten kleiner 57 %. In Abbildung 4.19 rechts ist die Gesamt-AC-Leistung und
der elektrische Netto-Wirkungsgrad dargestellt. Fir eine FUgga2 von 70 % liegt das
Maximum fiir den Wirkungsgrad bei einer Rezirkulationsrate von 48 %. Dieser Wert
ist kleiner als die zuldssige Rezirkulationsrate fiir einen gultigen O/C-Bereich. Bei

einer FUstack 2 von 60 % liegt die optimale Rezirkulationsrate bei 65% und ist damit
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in einem giltigen Bereich fiir das O/C. Der Wirkungsgrad beim hoheren Gasausnut-
zungsgrad liegt bis zu einer Rezirkulationsrate von 60 % allgemein hoher. Oberhalb
der optimalen Rezirkulationsrate sinkt aufgrund des zu hohen Wasseranteils die Zell-
spannung wegen der fallenden Nernstspannung tiberproportional und die Leistung

wird verringert.

Eindiisen von frischem Brenngas

Bei diesem Konzept wird bei der seriellen Verschaltung zwischen den Stacks Brenn-
gas zugefithrt. Die eingediiste Menge an Brenngas ist prozentual zu dem in Stack 1
zugefithrten Brenngasstrom und wird tiber die Eindiserate ej,; nach Gleichung4.13
berechnet. Mit diesem Zusammenhang ergibt sich schliefSlich die Brenngasausnutzung

des Systems aus Gleichung4.14.

ey = (4.13)

1 - FUStack,l) + €inj
(1 + einj)

Bei der Eindiisung von Brenngas gibt es wiederum zwei Moglichkeiten, die Konzepte

FUSys =1~ (1 - FUStack,Q) : (

(4.14)

zu bewerten. Die erste berticksichtigt eine identische Stromentnahme in beiden Stacks,
die zweite ist die Wahl identischer Gasausnutzungsgrade beider Stacks. Der Strom,
der dem zweiten Stack entnommen werden kann, erhoht sich durch die Eindiisung,
da mehr Brenngas zur Verfiigung steht. Er berechnet sich nach Gleichung4.15 unter

Verwendung der Eindiiserate ej,; aus Gleichung4.13.

Nzetie, FUstack,2

IL,=1-
Nzete2 FUstack,1

: [einj =+ (1 - FUStaCk,l)] (415)

In Abbildung 4.20 ist das Ergebnis fiir eine Variation der Eindiserate dargestellt. In
den beiden linken Diagrammen wurde bei einem konstanten Gasausnutzungsgrad in
Stack 2 eine identische Stromentnahme beider Stacks von 25 A gewahlt. Die rechte
Darstellung zeigt das Ergebnis fiir eine Stromentnahme in Stack 1 von 25 A und einen
Gasausnutzungsgrad beider Stacks von 60 %. Fiir den ersten Fall bei identischer Strom-
entnahme (Abb. 4.20 links) erkennt man unter Verwendung einer konstanten AU der
beiden Stacks keine signifikante Auswirkung auf eine Steigerung des Wirkungsgrades.

Zusatzlich ist die Systembrenngasausnutzung konstant.
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Abbildung 4.20: Einfluss der eingediisten Brenngasmenge bei der seriellen Durchstro-
mung der Stacks mit Brenngas und der parallelen Durchstréomung
mit Luft, links fiir eine identische Stromentnahme I = 25 A, rechts
fiir eine identische Gasausnutzung in beiden Stacks FUgiaac = 60 %

In der unteren Darstellung sieht man, dass FUgack,1 mit steigender Eindtserate an-
steigt, da die Gesamtmenge des zugefiihrten Gases konstant ist. Der erhohte Brenn-
gasumsatz fithrt durch die geringere Reformierungskiihlung verbunden mit der nied-
rigeren Brenngaszufuhr zu einem Temperaturanstieg in Stack 1. In Stack 2 sinkt die
Temperatur durch die Eindiisung von Brenngas, da das zugemischte Brenngas kal-
ter ist und dadurch am FEintritt von Stack?2 die Temperatur geringer ist. Zusétz-
lich findet eine interne endotherme Reformierung des zugefiihrten Methans in Stack 2
statt, was wiederum einen Kiihleffekt hat. Fiir das Erreichen einer konstanten Stack-
temperatur in Abhédngigkeit einer Variation der Eindiiserate miisste der Luftstrom

angepasst werden. Allerdings fithrt dies auch zu keinem signifikanten Anstieg des
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AC-Wirkungsgrades. Fiir niedrige Eindiiseraten ergeben sich geringe FUgack 1, Wo-
durch der zugefiithrte Luftstrom niedriger gewahlt werden kann und sich dadurch
keine so hohen Druckverluste einstellen. Ohne Eindiisung wiirde der elektrische AC-
Wirkungsgrad bei 54,9 % liegen. Durch die Erhohung der Eindiiserate steigt die Tem-
peratur des ersten Stacks, was wiederum zu einer steigenden Zellspannung fiihrt.
Gleichzeitig wird sie durch den erhohten Wasseranteil aufgrund der erhohten Gas-
ausnutzung verringert. Diese beiden Effekte kompensieren sich ohne Anpassen des
Luftvolumenstroms, weshalb die AC-Leistung nahezu gleich bleibt. Da die erzeugte
Leistung und die Menge an zugefithrtem Brennstoff nahezu konstant sind, &ndert sich
auch der Wirkungsgrad nur unwesentlich. Der maximale Wirkungsgrad betragt ohne

Anpassen der Temperaturniveaus 55,2 %.

Eine Anpassung der Temperaturniveaus kann durch eine Anderung der AU erfolgen.
Legt man die Austrittstemperatur von Stack 1 auf 750 °C fest und die Austrittstempe-
ratur an Stack 2 auf 800 °C, erhalt man unterhalb einer Eindtserate von e;,; < 0,25 ho-
here Wirkungsgrade als in Abbildung 4.20 links. Fiir eine Eindiiserate von e;,; = 0,25
ist der Wirkungsgrad identisch und bei einer weiteren Steigerung der Eindiiserate
sinkt der Wirkungsgrad. Die Differenz betriagt bis zu 0,7 Prozentpunkte. Hieran er-
kennt man, dass fiir das Betriebsverhalten einer seriellen Verschaltung, wie bereits

weiter vorne erwahnt, das Verhalten des ersten Stacks mafigeblich ist.

Fiir den zweiten Fall, der in Abbildung4.20 rechts dargestellt ist, wurde bei konstan-
tem Luft- und Gasausnutzungsgrad beider Stacks ebenfalls eine Variation der Ein-
diiserate betrachtet. Der in Stack 1 entnommene Strom ist konstant, der in Stack 2
entnehmbare Strom steigt mit zunehmender Eindiiserate an, da mehr Brennstoff fiir
die elektrochemische Reaktion zur Verfiigung steht. Da der Gasausnutzungsgrad in
Stack 1 konstant ist, dndert sich die Temperatur in Stack 1 nicht. In Stack2 wird
durch die steigende Zumischung von kalterem Brenngas das Gas am Eintritt abge-
kiihlt. Zusatzlich wird durch die Eindiisung von Brenngas Methan zugemischt, wo-
durch in Stack?2 eine Kiithlung aufgrund der internen Reformierung stattfindet. In
der rechten oberen Darstellung ist die Auswirkung dieser Effekte auf die elektrische
Netto-Leistung dargestellt. Diese steigt mit zunehmender Eindiiserate aufgrund der
steigenden Stromentnahme in Stack 2 an. Der Wirkungsgrad sinkt, da die Zellspan-

nung bei hoherer Stromentnahme durch auftretende Verluste geringer ist.

Betrachtet man eine Erhohung der Brenngasausnutzung beider Stacks auf 70 %, er-

hélt man ein vergleichbares Verhalten. Da bereits im ersten Stack ein hoherer Gasver-
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brauch auftritt, kann bei gleicher Eindiiserate ein geringerer Strom in Stack 2 entnom-

men werden. Der elektrische AC-Wirkungsgrad steigt um etwa 4 Prozentpunkte.

Wenn die Eindiiserate gleich grof§ wie der Gasausnutzungsgrad in Stack 1 ist, sind die
beiden Gasausnutzungsgrade der Stacks (linke Darstellung) beziehungsweise die Stro-
me, die in beiden Stacks entnommen werden kénnen, gleich grof8 (rechte Darstellung).
Der Zusammenhang ejn; = FUgack,1 folgt aus Gleichung4.15 unter Berticksichtigung
der Bedingung einer identischen Stromentnahme, Zellzahl und Brenngasausnutzung
beider Stacks.

Nur eine identische Stromentnahme beider Stacks kann zu einer hohen Leistung fiih-
ren. Der Wirkungsgsrad édndert sich durch die Eindiisung nur marginal, weshalb sich
ein erhohter apparativer Aufwand nicht lohnt. Zusétzlich haben die bisherigen Be-
trachtungen gezeigt, dass eine reduzierte Stromentnahme in Stack 2 zwar zu einem
hoheren Wirkungsgrad fiihrt, jedoch die Leistung des Systems stark verringert. Der
apparative Aufwand bei der Verwendung unterschiedlicher Strome wiirde einen zu-
sitzlichen Wechselrichter erfordern und dadurch die Systemkosten steigern. Daher

wird dieses Konzept nicht weiter betrachtet.

Serielle Verschaltung mit Zwischenkiihlung

Um das Brenngas am Eintritt des zweiten Stacks bei der seriellen Durchstrémung
zu kiithlen, kann ein Warmeiibertrager integriert werden, der das Gas auf die gleiche
Temperatur wie am Eintritt von Stack 1 abkiihlt (¢ =650°C). Durch die Moglichkeit
der Zwischenkiihlung ist auch die serielle Durchstromung von Luft wieder attraktiv,
da das Kiithlmedium Luft hierbei die gleiche Eintrittstemperatur an Stack1 und 2
hat. Wie bereits aus Abbildung4.15 bekannt, liegt bei der seriellen Durchstrémung
der Stacks mit Gas bei einer Stromentnahme von 25 A in beiden Stacks die Grenze
fir FUgys bei 75 %, wenn die beiden Gasausnutzungsgrade der Einzelstacks auf 60 %

limitiert sind.

In Abbildung4.21 links sind die Temperaturen der beiden Stacks in Abhéngigkeit der
AU des ersten Stacks fiir die serielle Durchstromung mit Gas und Luft dargestellt.
Da die Modifikation zwischen den beiden Stacks erfolgt, &ndern sich die Betriebspa-
rameter des ersten Stacks nicht. Man sieht, dass ohne Zwischenkiihlung die Austritts-

temperatur des zweiten Stacks nur bei einer AU von 10 % im ersten Stack unterhalb
von 800 °C bleiben kann. Die AU in Stack2 liegt in diesem Fall bei 12,5%. Da die
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heifle Kathodenabluft des ersten Stacks dem zweiten zugefithrt wird, gibt es keine

Moglichkeit, diesen zusétzlich durch eine Anderung der Luftmenge zu kiihlen.
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Abbildung 4.21: Verlauf der Stacktemperatur (links) und des elektrischen Wirkungs-
grades (rechts) bei der seriellen Durchstrémung der Stacks mit Brenn-
gas und Luft bei einer konstanten FUgys =75 %, einem Sauerstoff- zu
Kohlenstoffverhéltnis O/C =2 ohne Zwischenkiihlung (ZK), mit ei-
ner Zwischenkiihlung der Luft zwischen den Stacks auf 650°C und
einer Zwischenkiihlung von Gas und Luft auf 650°C

In der rechten Abbildung ist der Einfluss auf den Wirkungsgrad dargestellt. Er steigt
mit zunehmender AU von Stack 1 an, da weniger Luft zur Kithlung zugefithrt werden
muss und dadurch die Gebléaseleistung sinkt. Das Ziel ist daher, eine moglichst hohe
AU des ersten Stacks bei gleichzeitiger Einhaltung der Grenze der Stacktemperatur
von 800°C einzustellen. Dies kann durch eine Abkiihlung der Kathodenabluft am
Austritt des ersten Stacks erfolgen. Hierfiir wird diese auf dieselbe Eintrittstempera-
tur wie vor dem ersten Stack gekiihlt. Dadurch kann der Wirkungsgrad von 53,4 %
auf 55 % gesteigert werden. Wird zusétzlich das Gas gekiihlt, kann der Stack fir ei-
ne geringere Luftmengenzufuhr ausreichend gekiihlt werden und der Wirkungsgrad
steigt weiter auf 55,3 % an. Im zweiten Stack fehlt bei der seriellen Gasfithrung die
Kiihlung durch die interne Reformierung, da am Stackeintritt kein Methan mehr im
Anodengas enthalten ist. Der Luftnutzungsgrad in Stack 2 steigt mit steigender AU
in Stack 1 nahezu linear an und liegt bei AUstac1 =20 % mit AUgtack 2 =33 % noch
innerhalb der empfohlenen Betriebsbedingungen. Der Vorteil einer Zwischenkiihlung
liegt einerseits am Anpassen der beiden Temperaturdifferenzen zwischen Anoden- und

Kathodeneintritt des zweiten Stacks, andererseits kann die Luftmenge durch das kal-
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tere Eintrittsgas reduziert werden, da weniger Kiithlbedarf erforderlich ist. Der Fall,
dass in Stack 2 ein geringerer Strom entnommen wird, wird aufgrund der niedrigen
erreichbaren Leistung nicht weiter untersucht. Eine alleinige Kiithlung von Gas ist bei

der seriellen Durchstromung von Luft nicht sinnvoll, da Luft das Kiihlmedium ist.

Eine weitere Alternative ist die Kithlung von Gas zwischen den Stacks bei einer se-
riellen Durchstromung von Gas und der parallelen Durchstromung von Luft. Das
Ergebnis ist hier nicht grafisch dargestellt, da es nahezu identisch zu dem in Abbil-
dung 4.21 ist. Bei der parallelen Durchstréomung der Luft kann die Temperatur beider
Stacks voneinander unabhéngig durch eine Anderung der Luftmenge angepasst wer-
den. Im zweiten Stack kann der Luftnutzungsgrad bei den selben Bedingungen hoher
gewahlt werden als in Stack 1, da das Eintrittsgas in die Anode kélter ist. Eine an-
dere Betriebsstrategie ist es, den Luftnutzungsgrad von Stack 1 bei der Variante mit
der Zwischenkiihlung von Gas hoher zu wéhlen. Um dieselbe Austrittstemperatur der
Stackverschaltung von 800 °C zu erhalten, muss die AU lediglich um 2,5 % variiert wer-
den, was zu einem marginalen Einfluss auf die Geblaseleistung fithrt. Die DC-Leistung
des Stacks ist durch die gleiche Temperatur in beiden Féllen identisch. Dadurch kann

man auch in diesem Fall keine signifikante Erhohung des Wirkungsgrades erreichen.

4.3.6 Kombination der Konzepte fiir den Einsatz mehrerer
Stacks

Werden mehrere Stacks eingesetzt, gibt es weitere Kombinationsmoglichkeiten. In Ab-
schnitt 4.2.5 wurde das in Abbildung 4.22 dargestellte Konzept bereits beschrieben.
Es werden zunéchst 4 Stacks mit Gas und Luft parallel durchstromt und anschliefend
ein weiterer Stack seriell durchstromt. Durch den Einsatz eines flinften Stacks kann
der Gasausnutzungsgrad des Systems erhoht werden und auf eine Anodenabgasrezir-
kulation verzichtet werden. Zusatzlich kann eine hohere Gesamtleistung des Systems
erzielt werden. Um das Wasser fiir die Dampfreformierungsreaktion zur Verfiigung
zu stellen und auf eine externe Wasseraufbereitung zu verzichten, kann es dennoch
sinnvoll sein, eine Rezirkulation des Anodenabgases zu integrieren (Abb. 4.22). Durch
den hoheren Volumenstrom des Brenngases im fiinften Stack und den nichtlinearen
Zusammenhang zwischen Druckverlust und Volumenstrom erhoht sich die Geblaseleis-
tung signifikant. Fiir die Berechnung kénnen die Gleichungen 4.6 - 4.8 der seriellen

Durchstromung verwendet werden.
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Als Randbedingungen wird eine identische Stromentnahme aller Stacks von 25 A
gewéhlt. Zusatzlich sollte das Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C > 2 sein und
eine Gasausnutzung aller Stacks von 60 % nicht iiberschritten werden. Die ersten
4 Stacks bestehen jeweils aus 300 Zellen, fiir den fiinften Stack kann die Zellzahl
angepasst werden, um eine optimale Gasausnutzung bei identischer Stromentnahme
zu erzielen. Der Unterschied zu dem in Abschnitt 4.3.4 beschriebenen Fall liegt darin,
dass die Brenngasmenge am Eintritt von Stack 5 viermal hoher ist und dadurch der
Gasausnutzungsgrad bei gleicher Stromentnahme und Anpassung der Zellzahl hoher

gewihlt werden kann.

Stack 4
— I —
Stack 3
B - e ———
= Reformer
sas Stack 5
t
Luft ac
> — — —
Stack 2
e )| ——
Stack 1

Abbildung 4.22: Parallel gasseitige Durchstréomung von 4 Stacks mit 1 nachgeschalte-
ten seriellen Stack und der Option einer Anodenabgasrezirkulation

Untersucht man das System ohne Anodenabgasrezirkulation, ergibt sich das Ergebnis
nach Abbildung 4.23. Wird in allen Stacks der gleiche Strom entnommen, kann tiber
eine Variation der Zellzahl die Gasausnutzung des Systems beeinflusst werden. Bei
einer steigenden Zellzahl in Stack 5 steigt auch der Gasausnutzungsgrad in diesem an
(Abb. 4.23 rechts). Dadurch ergibt sich sowohl eine zunehmende Leistung als auch ein
zunehmender AC-Wirkungsgrad (Abb. 4.23 links).
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Abbildung 4.23: Ergebnis des Systems mit 4 gasseitig parallel durchstromten Stacks,
die anschliefend einen fiinften Stack seriell durchstromen, bei einer
Gasausnutzung der ersten vier Stacks von 60 %

Im Vergleich zur reinen parallelen Durchstromung ergibt sich fiir einen Gasausnut-
zungsgrad aller Stacks von 60 % eine deutliche Steigerung des elektrischen Wirkungs-
grads um 17 Prozentpunkte auf 63 %. Bei der parallelen Durchstréomung der Stacks
mit Anodenabgasrezirkulation (ohne nachgeschalteten Stack) ergibt sich ebenfalls ein
maximaler elektrischer Wirkungsgrad von nahezu 63 %. Das bedeutet, dass das hier
vorgestellte Konzept eine gute Alternative zum System mit Anodenabgasrezirkula-
tion bietet. Es ist allerdings zu beachten, dass die Systemkosten durch den zuséatzlich

benotigten Stack ansteigen.

Alternativ kann zusétzlich ein Teil des Anodenabgases der ersten 4 Stacks rezirkuliert
werden und der andere Teil einem fiinften Stack zugefithrt werden. Es ist eine hohe
Rezirkulationsrate erforderlich, um geniigend Wasser in den ersten 4 Stacks zur Verfii-
gung zu stellen und ein O/C > 2 sicher zu stellen (Abb. 4.24 links). Gleichzeitig sinkt
die Zellspannung im fiinften Stack durch den hohen Wasseranteil am Stackeintritt
(Abb. 4.24 rechts). Erst oberhalb einer Rezirkulationsrate von 62 % ist das Verhaltnis
von Sauerstoff zu Kohlenstoff O/C > 2. Dies entspricht einer Zellzahl von 175 Zellen
im fiinften Stack. Die produzierte elektrische Leistung ist durch die geringere Zell-
zahl niedriger. Der fiinfte Stack dient in erster Linie der Erhéhung des elektrischen
Wirkungsgrades. Hierfiir kann ein Maximum von 65 % bei einer Gasausnutzung des

Gesamtsystems von 92,2 % erreicht werden. Eine weitere Erhohung der Rezirkulati-
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onsrate ist wenig sinnvoll, da die Zellspannung von Stack 5 in diesem Punkt mit 0,7V

bereits sehr niedrig ist.
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Abbildung 4.24: Ergebnis des Systems mit 4 gasseitig parallel durchstromten Stacks
mit Anodenabgasrezirkulation, die anschliefend einen fiinften Stack
seriell durchstromen, bei einer Gasausnutzung aller Stacks von 60 %

In Tabelle 4.1 ist eine Ubersicht iiber die in diesem Abschnitt vorgestellte Kombination

der Konzepte gezeigt.

Tabelle 4.1: Ubersicht der Konzepte mit dem jeweiligen elektrischen Wirkungsgrad,
der elektrischen Gesamtleistung und der Leistung pro Zelle

Konzept Nac  Pac  Pac/Nzele
4 Stacks parallel 46 % 24kW 20 W
4 Stacks parallel, 1 Stack seriell 63% 33kW 20 W
4 Stacks parallel + Rezirkulation 63% 23kW 19 W

4 Stacks parallel, 1 Stack seriell + Rezirkulation 65% 25kW 18 W
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4.4 Konzeptvergleich unter Betrachtung des

maximalen elektrischen Wirkungsgrades

Die vorgestellten Konzepte werden nun unter Berticksichtigung der Betriebsbedin-
gungen fiir die Temperatur und den Gas- und Luftausnutzungsgrad hinsichtlich ihres
maximal moglichen AC-Wirkungsgrades und der AC-Leistung miteinander verglichen.
Um einen moglichst hohen elektrischen Wirkungsgrad zu erreichen, gibt es verschiede-
ne StellgroBen. Fiir einen hohen DC-Wirkungsgrad ist es zunéchst wichtig, eine hohe
Stacktemperatur und damit verbunden eine hohe Zellspannung zu erreichen. Dies
kann durch eine Reduktion des Luftvolumenstromes erreicht werden. Um zuséatzlich
einen hohen AC-Wirkungsgrad zu erzielen, miissen die Druckverluste durch eine ge-
eignete Auslegung der Rohrleitungen und eine geringe Luftzufuhr gering bleiben. Das
Ergebnis fiir den maximalen Wirkungsgrad bei den einzelnen Verschaltungsmoglich-
keiten ist in den Abbildungen4.25 und 4.26 dargestellt. In beiden Abbildungen ist
in der obersten Darstellung jeweils der Basisfall fiir die einzelnen Moglichkeiten der
Zufuhr von Gas und Luft gezeigt. Fiir die parallele Gas- und Luftzufuhr erreicht man

einen niedrigen Wirkungsgrad aufgrund der geringen Gasausnutzung.

Fihrt man bei weiterhin paralleler Luftzufuhr das Gas seriell zu, so kann der Wir-
kungsgrad von 46,3 % auf 55,9 % gesteigert werden. Eine serielle Luftfiihrung verrin-
gert den Wirkungsgrad wiederum um 2,5 Prozentpunkte, da durch die hohe Luft-
menge, die zur Kiithlung des zweiten Stacks erforderlich ist, die Gebléseleistung stark
ansteigt. Aus diesem Grund wird die Kombination einer parallelen Gasfiihrung und
einer seriellen Luftzufuhr nicht betrachtet. Der Wirkungsgrad wiirde in diesem Fall
noch niedriger als bei der parallelen Basisvariante mit 46,3 % liegen. Die Leistung der
Stackverschaltung ist fiir die parallele Zufuhr von Gas und Luft mit 12 kW am grof-
ten. Fiir die serielle Gaszufuhr sinkt sie um 400 W durch die hohere Gebléseleistung
und den hoheren Wasseranteil. Bei der seriellen Zufuhr von Luft sinkt die Leistung

schlieflich auf 11,1 kW.

In Abbildung4.25 ist im zweitobersten Bild der Einfluss einer Rezirkulation von An-
odenabgas dargestellt. Im linken Teil der Abbildung sieht man fiir die parallele Gas-
und Luftzufuhr die Steigerung des elektrischen Wirkungsgrades auf 58,8 %. Bei dem
Konzept der seriellen Gaszufuhr enthéalt das Anodenabgas bereits weniger Brenngas
durch die hohe Gasausnutzung. Dennoch kann durch eine Anodenabgasrezirkulation

der Wirkungsgrad auf 62,6 % erhoht werden und damit auch auf eine externe Zufuhr
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von Wasser verzichtet werden. Fiir dieses Konzept ist es wichtig zu beachten, dass es
durch die geringere Zufuhr von brennbaren Bestandteilen in den Nachbrenner nicht
zu thermisch negativen Auswirkungen auf das System kommt und dadurch die Wér-
metibertrager die Fluide weniger stark aufheizen kénnen. Fir beide Konzepte liegt
die elektrische AC-Leistung zwischen 11- 11,5kW. Damit ist sie etwa 1 kW niedriger
als im Basisfall. Dies liegt an der geringeren Zellspannung durch den gesteigerten
Wasseranteil. Da die serielle Zufuhr von Luft bereits niedrige Wirkungsgrade mit sich

bringt, wurde fiir dieses Konzept keine Rezirkulation des Anodenabgases betrachtet.

Die Untersuchung der Rezirkulation von Kathodenluft wurde ebenfalls nicht verfolgt,
da die Verfiigharkeit von Rezirkulationsgeblasen noch nicht zu akzeptablen Preisen
gegeben ist und sich der Vorteil nur aufgrund thermischer Faktoren durch eine kleinere
Dimensionierung des Wérmeitibertragers fiir die Vorwarmung ergeben wiirde. Zum

heutigen Stand ist es daher einfacher, den Wéarmeitibertrager geeignet auszulegen.

Eine weitere Moglichkeit, den Wirkungsgrad zu erhohen, besteht theoretisch darin,
dass zwischen den Stacks Gas oder Luft eingediist wird. Dieses Konzept zu unter-
suchen ist nur bei der seriellen Zufuhr von Gas sinnvoll. Der Wirkungsgrad kann
hierdurch, wie bereits in Zusammenhang mit Abbildung 4.20 erldutert, nicht gestei-
gert werden. Der Gasausnutzungsgrad des ersten Stacks kann durch die Eindiisung
von Zusatzgas zunehmen, wodurch im ersten Stack mehr Brenngas umgesetzt wird
und der Wassergehalt zunimmt. Durch den erhohten Wasseranteil sinkt ebenfalls die
Leistung im zweiten Stack. Dies fiihrt dazu, dass keine Steigerung des Wirkungsgrades

erreicht werden kann.

Fir die Zwischenkiihlung der Fluide zwischen den Stacks wurden mehrere Falle be-
trachtet. Bei der parallelen Zufuhr von Luft und der seriellen Zufuhr von Gas ist
der Einfluss einer Zwischenkithlung marginal, da die Verringerung der Gaszufuhr in
Stack 2 die Geblaseleistung nur geringfiigig senkt. Die Kithlung erfolgt fiir beide Stacks
iiber zwei getrennte Luftstrome. Allerdings kann durch das Senken der Eintrittstempe-
ratur der Kathodenluft die serielle Durchstromung von Luft wieder attraktiv werden.
Hierbei erreicht man eine Steigerung des elektrischen Wirkungsgrades auf 55 % bezie-
hungsweise bei zusatzlicher Kithlung des Anodenabgases eine Steigerung auf 55,3 %.
Dies entspricht einem Anstieg von etwa 2 Prozentpunkten im Vergleich zur seriellen
Basisvariante. Wenn die AU in Stack 1 zu hoch wird, steigt die Temperatur im zweiten
Stack zu stark an. Aus diesem Grund hat die Zwischenkiihlung fiir Luft einen groflen

Einfluss.
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4.4 Konzeptvergleich unter Betrachtung des maximalen elektrischen Wirkungsgrades

Zu- | Gas parallel seriell seriell parallel

fuhr | Luft parallel parallel seriell seriell

Abbildung 4.25: Vergleich der Verschaltungen mit den verschiedenen Eingriffsmoglich-
keiten fiir das Erreichen eines maximalen Wirkungsgrades innerhalb
der Betriebsbedingungen. Die durch ein Kreuz gekennzeichneten Ver-
schaltungen wurden nicht betrachtet, da sie entweder nicht sinnvoll
sind oder keine Steigerung des Wirkungsgrades im Vergleich ohne
Eingriff zu erwarten ist.
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In Abbildung4.26 ist der Einfluss der Verringerung des Stroms in Stack 2 (mittlere
Darstellung) und der Reduktion der Zellzahl im zweiten Stack (unten) dargestellt.
Als Vergleich ist der Referenzfall der parallelen Durchstromung mit Gas und Luft
abgebildet.
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fuhr | Luft parallel parallel seriell seriell
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Abbildung 4.26: Vergleich der Verschaltungen fiir eine Variation des Stroms und der
Zellzahl im zweiten Stack. Die durch ein Kreuz gekennzeichneten Ver-
schaltungen wurden nicht betrachtet, da sie entweder nicht sinnvoll
sind oder keine Steigerung des Wirkungsgrades im Vergleich ohne
Eingriff zu erwarten ist.

Fiir die Untersuchung der Stromvariation wurde angenommen, dass ein Stack in Voll-

last betrieben wird und der andere in Teillast bei der gleichen Stromentnahme wie der
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zweite Stack im seriellen Fall. Der Wirkungsgrad ist sowohl fiir die geringere Strom-
entnahme (63,3 %) als auch fiir die niedrigere Zellzahl (61,7 %) im zweiten Stack sehr
hoch. Wenn ein geringerer Strom entnommen wird, kann die Gasausnutzung in beiden
Stacks hoher sein. Durch diese Parameter ist jedoch die produzierte Leistung lediglich
bei etwa 8 kW. Da zum momentanen Zeitpunkt die Preise fiir Stacks sehr hoch sind,

ist ein Betrieb bei hoher Leistung zu bevorzugen.

4.5 Einflussparameter bei der parallelen Zufuhr von

Brenngas

Fiir die bisherige Betrachtung des parallelen Konzeptes wurde angenommen, dass die
Fluide gleichméafig auf die Stacks verteilt werden und die Spannung der Stacks nicht
zeitabhéangig ist. Das bedeutet, dass keine Degradationsmechanismen betrachtet wur-
den. In diesem Abschnitt wird nun das Verhalten der Stacks bei einer Ungleichvertei-
lung der Fluide betrachtet. Diese inhomogene Verteilung fiihrt zu Temperaturschwan-
kungen, weshalb eine Regelung unerlésslich ist. Daher wird untersucht, auf welche
Stacktemperatur am besten geregelt werden kann. Des Weiteren wird der Einfluss

der Degradation auf den elektrischen Wirkungsgrad der Stacks betrachtet.

4.5.1 Ungleichverteilung der Fluide

Fiir die Untersuchung der Ungleichverteilung des Gases und der Luft wurden die
Werte, wie in Tabelle 4.2 dargestellt, festgelegt. Um schliellich alle aufgelisteten Mog-
lichkeiten auszuwerten, wird zusédtzlich die Standardabweichung der jeweiligen Un-
gleichverteilung Sqgas oder Stug berechnet. Die Standardabweichung beschreibt, wie
weit die Werte um den Mittelwert streuen und kann nach Gleichung4.16 fiir Gas und

Luft berechnet werden.

(e —9)°
o= N =2 7 4.1
SFluld NStack 1 ( 6)

Hierin beschreibt Ngi.qa die Anzahl an Stacks und ¢ den jeweiligen Anteil an Gas
beziehungsweise Luft, der dem Stack zugefiithrt wird. @ ist der durchschnittliche An-
teil des Fluides, der jedem Stack zugefithrt wird. Bei der Verwendung von vier Stacks
liegt er bei 25 %. Es gibt jeweils die Moglichkeit, dass kein Stack, ein Stack, zwei oder
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drei Stacks sich durch eine Ungleichverteilung von Gas ,schlechter* verhalten. Ein
»schlechtes® Verhalten ist darauf bezogen, dass diesem Stack weniger Gas zugefiihrt
und das restliche Gas gleichméfig auf die anderen drei Stacks aufgeteilt wird. Analog
verhélt es sich fir die anderen Betrachtungsfille. Solch eine Ungleichverteilung der
Fluide kann beispielsweise dadurch zustande kommen, dass die Rohrleitungen der
Stacks nicht exakt gleich lang sind oder die Stromungskanale ungleich gefertigt wur-
den. Des Weiteren kénnen Kohlenstoffablagerungen im Stack zu einem Anstieg des
Druckverlustes und damit zu einer inhomogenen Verteilung fithren. Die Druckverluste
weichen fiir die betrachteten Félle 0,4 - 1,4 mbar vom Zustand der Gleichverteilung ab.
Zusétzlich haben die grofien Temperaturunterschiede einen Einfluss auf die Stoffwerte

und die berechneten Druckverluste.

Tabelle 4.2: Anteil des Brenngas- beziehungsweise Luftstromes fiir die Ungleich-

verteilung
Anzahl Anteil des Fluidstromes Standard-
»schlechter Stack1 Stack?2 Stack 3 Stack 4 abweichung
Stacks SGasy Stuft
0 0,25 0,25 0,25 0,25 0
] 0,225 0,258 0,258 0,258 0,017
0,2 0,267 0,267 0,267 0,033
0,225 0,225 0,275 0,275 0,029
2 0,2 0,225 0,288 0,288 0,044
0,2 0,2 0,3 0,3 0,058
0,225 0,225 0,225 0,325 0,05
5 0,2 0,225 0,225 0,35 0,068
0,2 0,2 0,225 0,375 0,084
0,2 0,2 0,2 0,4 0,1

Das eintretende Gas wird bei einer Temperatur von 600 °C zugefiihrt, die eintretende
Luft bei 690°C. Die Zusammensetzung des Gases wurde an dieser Stelle aus Labor-
messungen entnommen und entspricht Reformatgas mit einem Methananteil von 19 %.

Dadurch findet eine zusétzliche interne Kiithlung der Stacks statt.
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Ungleichverteilung von Brenngas

Mit den in Tabelle4.2 genannten Werten fiir die Ungleichverteilung wird zunéchst
die inhomogene Verteilung des Brenngasvolumenstroms untersucht. Fiir diesen Fall
wurde angenommen, dass die Luft jeweils gleichmafig auf die Stacks aufgeteilt wird.
Abbildung 4.27 zeigt das Ergebnis fir die Stacktemperatur (links unten), den elek-
trischen DC-Wirkungsgrad (links oben), den Gasausnutzungsgrad der Stacks (rechts
oben) und die mittlere Konzentration am Ausgang der Anode (rechts unten). Die ein-
gezeichneten Fehlerbalken beziehen sich jeweils auf den minimalen beziehungsweise
maximalen Wert der Berechnungsgrofie. Zum Beispiel ist der dargestellte Mittelwert
der Stacktemperatur bei einem Verhalten von drei ,schlechten“ Stacks (Sgas=0,1)
742 5°C. Der Stack mit der hochsten Temperatur liegt bei 774,2°C und der mit der
geringsten Temperatur lediglich bei 645°C. Die Werte fiir Sga.s =0 beschreiben den
Zustand, wenn die Fluide gleichméaflig auf die vier Stacks aufgeteilt werden. Man
befindet sich in diesem Fall bei einer Temperatur von 720 °C, einem elektrischen DC-
Wirkungsgrad von 47,8 % bei FUgiuac = 65 %. Der Wirkungsgrad kann durch die In-
tegration einer Anodenabgasrezirkulation weiter gesteigert werden. Damit liefle sich
der Vergleich der charakteristischen Kenngrofien in Abhéngigkeit der Einflusspara-
meter nicht mehr unabhangig voneinander betrachten, da mehr Wechselwirkungen
auftreten. Daher erfolgt die Betrachtung hier ohne eine Anodenabgasrezirkulation.
Der Mittelwert der Stacktemperatur steigt durch die ungleichméfiige Verteilung um
bis zu 22,5 K an. Die Temperaturen der Einzelstacks liegen aufgrund der sich einstel-
lenden unterschiedlichen Gasausnutzungsgrade in den Stacks (Abb. 4.27 rechts oben)
in einem Bereich von 645 - 774,2°C. Allgemein nimmt durch die Ungleichverteilung

der elektrische Wirkungsgrad der Stackverschaltung ab.

Die Brenngasmenge, die den vier Stacks in Summe zugefiithrt wird, ist zwar in allen
Fallen identisch, allerdings schwankt die elektrische Leistung insgesamt bis zu 3,5 %
aufgrund der Zellspannung, die sich bei den unterschiedlichen Konzentrationen und
Temperaturen ergibt. Bei den Ausgangskonzentrationen der Stacks sieht man im Mit-
telwert nur minimale Schwankungen. Die Konzentrationen der einzelnen Stacks sind
hier nicht grafisch dargestellt. In den einzelnen Stacks variiert aufgrund des erhohten
Brennstoffumsatzes die Konzentration von Wasserstoff am Ausgang zwischen 7 und
29 %. Gekoppelt daran andert sich auch die Konzentration von Wasser zwischen 37

und 60 % am Ausgang.
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Abbildung 4.27: Einfluss auf die Temperatur (links unten), die Konzentration
(rechts unten), den elektrischen Wirkungsgrad (links oben) und
die FU (rechts oben) bei einer Ungleichverteilung des zugefithrten
Brenngasstroms

Ungleichverteilung der Luft

In Abbildung4.28 wird nun fiir eine gleichméflige Verteilung des Gases (Sgas =0) der
Einfluss einer Ungleichverteilung der Luft untersucht. Hierbei gelten fiir die Stan-
dardabweichung der Ungleichverteilung von Luft Sy.¢ die Werte aus Tabelle 4.2. Das
Minimum der Temperatur der Einzelstacks liegt bei einer homogenen Gasverteilung
bei 711 °C, das Maximum bei 725 °C. Durch die identische Stromentnahme der Stacks
und den geringeren Anteil an Sauerstoff sind die Luftnutzungsgrade der Stacks ver-
schieden. Im Durchschnitt steigt die AU lediglich um 3 Prozentpunkte an, wobei das

Maximum fiir den gewéhlten Betriebszustand bei einem Wert von 44,6 % liegt. Das
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Maximum der AU entspricht der minimalen Luftzufuhr und somit der maximalen

Stacktemperatur in diesem Punkt.

740 : : : 0,5
730} S S e
O : : :
(o] . . .
~ X X X
x 7204 v + # + ------ g
° : _ :
gﬂ : : :
710l L L I
700 . . . 0,1 . . .
0 0,03 0,06 0,09 0,12 0 0,03 0,06 0,09 0,12
Stuge / 1 Stuge / 1

Abbildung 4.28: Einfluss auf die Temperatur (links) und die AU (rechts) bei einer
Ungleichverteilung des Zuluftstroms

Im Gegensatz zur Ungleichverteilung von Gas, bei der sich unmittelbar eine Auswir-
kung auf die Reformierungskiihlung ergibt und dadurch grofie Temperaturschwankun-
gen auftreten, ist der Einfluss bei einer Ungleichverteilung der Luft marginal. Durch
den hohen Methananteil findet eine zusatzliche Kithlung aufgrund der endothermen
Reformierung statt. Dadurch dndert sich die Temperatur bei einer Variation des Luft-
nutzungsgrades nur wenig. Erhoht man die Temperatur der Vorreformierung im Ge-
gensatz hierzu auf 650°C, sinkt der Methananteil auf 5% und die Stacks werden
signifikant wiarmer. Senkt man den Luftnutzungsgrad fiir den Fall der homogenen
Verteilung von Luft (Spu.e) auf 20 %, erhélt man beispielsweise in diesem Fall eine

Variation der Stacktemperatur zwischen 770 °C und 830°C.

Fiir den Betrieb ist daher stets darauf zu achten, dass dem Stack ein vorreformiertes
Gasgemisch mit einem signifikanten Methananteil zugefiihrt wird, da dadurch bereits
ein Grofteil der Kiihlung erfolgt und zuséatzlich der Einfluss einer Ungleichverteilung
der Luft geringer ist. Yuan [124] untersucht in seiner Arbeit die Ungleichverteilung
von Gas und Luft entlang der Stackhohe mit einem 2D-Modell, bei dem sowohl eine
adiabate Randbedingung als auch eine konstante Temperatur angenommen wird. Er
stellt heraus, dass fiir eine Ungleichverteilung des Luftstromes die Ungleichverteilung

keinen signifikanten Einfluss auf die Stacktemperatur hat. Eine Ungleichverteilung
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des Gases fiihrt zu einer Anderung der Zellspannung von bis zu 13 %. Dies deckt sich

mit den Ergebnissen aus dieser Arbeit.

Temperaturregelung der Verschaltungsvariante

Fir eine Regelung der Stacktemperatur iiber die Variation der Kathodenluftzufuhr
gibt es im Wesentlichen zwei Moglichkeiten. Entweder wird auf die mittlere Stacktem-
peratur T e 0der die maximale Stacktemperatur T'p,., geregelt. Nach dem Austre-
ten der Fluide aus den Stacks werden die einzelnen Brenngasstrome und Luftstrome
jeweils wieder gemischt. Die Temperatur dieses Mischungsvolumenstroms wird als
mittlere Stacktemperatur T';te1 definiert, da sie das Temperaturniveau des Stacks
am besten widerspiegelt. Bei der Regelung auf die maximal auftretende Stacktem-
peratur muss der Regler zunéchst detektieren, welcher der vier Stacks die hochste
Temperatur hat. AnschlieBend wird diese als Regelgrofie T' ., festgelegt und dement-
sprechend die Luftzufuhr angepasst. Abbildung 4.29 links zeigt das Ergebnis bei einer
Regelung auf die mittlere Stacktemperatur auf 700 °C. Dies entspricht in diesem Fall

auch dem Ergebnis der Regelung auf eine maximale Stacktemperatur von 720 °C.

760 ; ; ; 760

0 0,03 0,06 0,09 0,12 0 0,03 0,06 0,09 0,12
SGas / 1 SGas / 1

Abbildung 4.29: Verhalten der Stacktemperatur bei einer Regelung auf die mittlere
Temperatur von 700°C (links) und eine maximale Temperatur von
750°C (rechts)

In der linken Darstellung sieht man, dass die mittlere Stacktemperatur nahezu kon-

stant gehalten werden kann und lediglich fiir hohe Sg,s um 5 K abweicht. In diesem

Fall ist der minimale Wert des Luftnutzungsgrades mit AU =10% erreicht und der
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Luftstrom kann nicht weiter erhoht werden. Der Regler ist so realisiert, dass er nur
bei einer Uberschreitung des Sollwertes regelt. Erhoht man den Sollwert fiir die mitt-
lere Temperatur auf 750 °C, bleibt daher der Regler aus, da die mittlere Temperatur
lediglich bei 720 °C liegt. Dadurch liegen einzelne Stacktemperaturen bei 773,2°C und
es ist wichtig, auch die maximale Stacktemperatur zu tiberwachen. Im rechten Teil
der Abbildung wurde auf eine maximale Stacktemperatur von 750°C geregelt. Fiir
die Regelung auf die maximale Stacktemperatur sieht man, dass der Sollwert immer
eingehalten werden kann. Zuséitzlich wird jeweils beim ersten Betrachtungsfall einer
Ungleichverteilung (bei Sgas = 0,017 beziehungsweise 0,029 und 0,05) die Solltempe-
ratur nie erreicht und daher liegt die mittlere Stacktemperatur hoher. Die Schwan-
kungen der einzelnen Temperaturen sind sehr hoch - bis zu 100 K fiir Sgas =0,1. Eine
weitere Beobachtung ist, dass fiir das Verhalten bei Verwendung von einem oder zwei
,schlechten® Stacks zwar die Temperaturspreizung grofier wird, jedoch der minimale
Wert der Stacktemperatur bei einer hoheren Systemtemperatur grofier ist. Bei der
Verwendung von drei ,,schlechten“ Stacks ist die minimale Temperatur in der rechten
Darstellung von Abbildung4.29 niedriger als die in der linken. Die Begriindung hier-
fir soll im Folgenden erlautert werden. Das hier eingesetzte Reformat enthalt 19 %
Methan. Dadurch findet eine starke Kiithlung durch die endotherme Reformierung
in den Stacks statt. Wird nun ein Stack mit mehr Gas versorgt, wird diesem mehr
Methan zugefithrt und dadurch erfolgt eine hohere Kiihlung durch die endotherme
Reformierung. Versucht man durch eine Anpassung der Luftzufuhr die Temperatur
zu regeln, wird dieser Stack bei einer Regelung auf eine hohere Stacktemperatur durch
die geringere Luftzufuhr noch kalter. Der Grund liegt darin, dass die zugefiihrte Luft
in diesem Fall als Warmequelle fiir den betrachteten Stack wirkt. Wird durch die
Regelung eine geringere Menge an Luft zugefithrt, kann der Kiihleffekt durch die
Reformierung nicht kompensiert werden und die Temperatur sinkt. Vermindert man
den Anteil an Methan im Reformatgas, so kann die beschriebene Kiihlung im letzten

Stack unterbunden werden.

Fir die Regelung der Stacks wéare eine Kombination der beiden Regelungskonzepte
eine gute Alternative. Man definiert einen Sollwert fiir die maximale Stacktempera-
tur und einen fiir die mittlere. Solange die Stacktemperatur oberhalb des Sollwertes
der maximalen Stacktemperatur ist, wird die maximal auftretende Stacktemperatur
identifiziert und auf diese geregelt. Wenn die maximale Temperatur unterhalb ihres
Sollwertes ist und die mittlere Temperatur weiterhin oberhalb ihres Sollwertes liegt,

wird auf die mittlere Stacktemperatur geregelt.
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Die Stacks verhalten sich stark unterschiedlich bei einer Ungleichverteilung des Gases.
Allerdings unterscheiden sich die Werte der mittleren Temperatur, Gaskonzentration
etc. nach dem Mischen aller vier Gasstrome nur unwesentlich, weshalb das Verhalten

auf das Gesamtsystem vernachléssigbar ist.

Noponen et al. [125] untersuchen in ihrer Arbeit die Durchstromung mehrerer Stacks,
die jeweils einen unterschiedlichen Widerstand besitzen und sich daher unterschiedlich
in Abhangigkeit der Zeit verhalten. Es wird auf die maximale Temperatur der Stacks
unter Berticksichtigung des maximalen Temperaturgradienten iiber den Stack gere-
gelt. Sie stellen heraus, dass es bei der Stackherstellung wichtig ist, eine einheitliche

Stackqualitat zu erreichen, um eine Ungleichverteilung der Fluide zu vermeiden.

4.5.2 Einfluss der Degradation auf die Lebensdauer der Stacks
Degradationsmechanismen

Die Degradation beschreibt die Leistungsminderung aufgrund der Alterung der Zellen.
Hierfiir gibt es verschiedene Griinde und Mechanismen, die zugrunde gelegt werden
kénnen. Diese sind im Folgenden basierend auf O’Hayre etal. [15] vorgestellt. Alle
Komponenten wie Elektrolyt, Anode, Kathode und Interkonnektor konnen im Laufe
der Zeit degradieren. Bei YSZ-basierten Elektrolyten nimmt die ionische Leitfahig-
keit in Abhéngigkeit der Zeit ab. Der Grund hierfiir liegt in der Zusammensetzung
von Y,03, das bei Betriebstemperatur zweiphasig vorliegt. Zudem wirken die Bil-
dung von Widerstandsschichten an Korngrenzen und das Wachstum von Schichten

leitfahigkeitsmindernd.

Fir die Anode wird meist das Cermet-Material Ni/YSZ eingesetzt. Das Verhalten
der Anode wird im Wesentlichen von der Gréfie und Verteilung der Nickel- und YSZ-
Phase, sowie der Porositat und Oberflache als auch der Vernetzung der Nickelpartikel

bestimmt. Ein weiterer Einflussfaktor ist die Gréfle der Dreiphasengrenze.

Fir die Kathode findet haufig LSM-YSZ Einsatz. Hier tritt Degradation zum einen
durch Oxidation des Materials an der Grenzfliche zum Elektrolyt und zum ande-

ren durch Sekundérreaktionen auf. Durch die Reaktion an der Grenzflache zwischen
Kathode und Elektrolyt bilden sich die schlecht leitfahigen Produkte LayZroO7 und
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SrZrO3. Als Folge erhohen sich der Zellwiderstand und die Aktivierungsspannungsver-
luste. Die Degradation der Kathode kann durch eine Limitierung der Stacktemperatur

minimiert werden.

Bei den Interkonnektoren hiangt die Degradation vom eingesetzten Material ab. Chrom-
basierte Interkonnektoren degradieren hauptsachlich durch Chromverdampfung. Die-
ser Effekt tritt bei hohen Temperaturen in oxidierenden Umgebungen, das bedeutet
an der Kathode, auf. Zunéchst ist diese Chromschicht niitzlich, da sie gegen eine
weitere Korrosion schiitzt. Wird die Temperatur jedoch weiter erhoht, konnen CryOs
oder CrO2(OH), verdampfen und schrittweise reduziert werden. An der Grenzfléache
zwischen Kathode und Elektrolyt setzen sich diese dann ab und blockieren die Drei-
phasengrenze an der Grenzfliche zwischen LSM,YSZ und Gas. Letztenendes fithren
sie zu einer verminderten Kathodenaktivitat. Der Hauptmechanismus bei LaCrOs-
basierten Interkonnektoren resultiert aus der niedrigen Leitfahigkeit des Interkonnek-
tormaterials, die zu thermischen Gradienten im Stack fithren kann. Da der Interkon-
nektor sowohl mit der Anode als auch mit der Kathode verbunden ist, wird er sowohl
in oxidierender als auch reduzierender Atmosphéare betrieben. Dies fithrt zu einem
unterschiedlichen Ausdehnungsverhalten, wodurch thermische Spannungen resultie-

ren.

Berechnung der Degradationsrate

Sowohl die Zellspannung als auch das Degradationsverhalten der Zelle sind temperatu-
rabhangig. Mit steigender Temperatur erhoht sich sowohl die Zellspannung und damit
die elektrische Leistung der Zelle als auch die Degradationsrate. Dieses Verhalten ist
bei der Auswahl der Betriebsstrategie zu berticksichtigen. Es besteht der Zielkonflikt
zwischen langer Lebensdauer und hoher Leistung. Man kann zum Beispiel einen Stack
bei einer Temperatur von 800°C nur etwa 40.000 h betreiben, wohingegen bei einer
niedrigeren Temperatur von 750 °C das System 60.000 h betrieben werden kann (vgl.
Abb. 4.30). Damit ergibt sich fiir den letztgenannten Betrieb eine hohere Lebensdauer
bei niedrigerer Leistung. Fiir die Berechnung der Degradationsrate wird eine zeitab-
héngige Degradation in Abhédngigkeit der Temperatur nach Blum etal. [126] und
Haart etal. [127] verwendet. Sie geben bei einer Stacktemperatur von 700°C einen
Wert von 1%/1000 h und bei 800°C von 2,2 %/1000h an. Fur die Degradationsrate
T4eg Wird mit Hilfe dieser Daten Gleichung4.17 aufgestellt, die den zeitabhangigen Zu-

sammenhang zwischen Degradationsrate und Temperatur T'siaqc wiedergibt. Da nur
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zwei Punkte vorhanden sind, wurde die Annahme eines linearen Verlaufs getroffen.

Tdeg = M - TStack +d (417)

Die Parameter fiir die Koeffizienten d und m sind in Tabelle 4.3 aufgelistet. Fir die
degradierte Zellspannung Ugjﬁe folgt damit Gleichung 4.18. Die in dieser Gleichung
eingesetzte Zeit t bezieht sich auf die Zeit, in der der Stack unter Volllast betrieben

wird und die damit zur Degradation der Zellen fiihrt.

Upete = Ugetie (1 = Taeg - 1) (4.18)

In Abbildung4.30 ist die temperaturabhéngige Degradationsrate dargestellt. Die von
Blum etal. [126] und Haart etal. [127] im Jahr 2011 gemessenen Degradationsraten
von 1%/1000 h und 2,2 %/1000 h liegen tiber den heute erreichten Degradationsraten.
Fir die Bewertung werden daher zusitzlich zwei Szenarien mit 50 beziehungsweise
75 % niedrigerer Degradationsrate als die von Blum etal. [126] und Haart et al. [127]

gemessenen Daten betrachtet.

650 700 750 800 850
ﬁstack / °C

Abbildung 4.30: Degradationsrate in Abhangigkeit der Temperatur
Abbildung 4.31 zeigt das Ergebnis fiir die Spannungsdegradation bei konstanter Stack-
temperatur. Im linken Diagramm ist fiir die drei oben beschriebenen Falle bei einer

Stacktemperatur von 700 °C der Spannungsabfall iber der Zeit dargestellt. Als end-of-

life Zustand wird eine Spannungsabnahme von 30 % angenommen, was einer Zellspan-
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4.5 FEinflussparameter bei der parallelen Zufuhr von Brenngas

nung von 600 mV entspricht. Beim Standardfall der Degradation wird das Kriterium

fiir die Spannung von 0,6 V bereits nach 29.000 Stunden erreicht.

Wird eine Verbesserung der Degradationsrate um 50 % erzielt, kann das Erreichen
der minimal zuldssigen Spannung auf fast 60.000 h herausgezogert werden. Erreicht
man sogar eine Reduktion der Degradationsrate um 75 %, kann die Lebensdauer auf
116.000 h verlangert werden. Eine Verringerung der Degradationsraten ist also unbe-

dingt erforderlich, um eine lange Lebensdauer des Systems zu erreichen.

1 . . . . 1 _
o — 700°C
0,8 U S 0, 8N i 725°C
S~ — 750°C
> : T NS > — 775:°C
0,6 e - 0,6f- =008
2 2 :
SO AE NG SO 4 NN NG
o LNl S SN N
0217 7 TdewTs % NG 020 SN NG
: Tdeg,50 % ; : : : : "
0 = Tdeg,100 % : 0 : : :
0 20 40 60 &80 100 120 0 20 40 60 80 100
Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h

Abbildung 4.31: Zeitabhédngige Degradation der Zellspannung, links fiir eine konstan-
te Stacktemperatur von 700 °C, rechts fiir verschiedene Temperatu-
ren bei der Degradationsrate rgeg 100 %

In der rechten Darstellung ist der Verlauf der Spannung fiir den Fall der Standard-
degradation in Abhéngigkeit verschiedener Temperaturen dargestellt. Desto hoher
die Temperatur ist, desto schneller erfolgt die Degradation. Betreibt man die Stacks
beispielsweise bei einer Temperatur von 800 °C, verkiirzt sich die Lebensdauer auf
14.000 h. Diese Betrachtung berticksichtigt allerdings noch nicht den Effekt, dass die
Temperatur des Stacks durch die Degradation weiter steigt. Es ist ein selbstverstér-
kender Effekt, da durch die niedrigere Zellspannung der Spannungsverlust ansteigt
und dadurch mehr Wérme produziert wird. Zusétzlich ist die Degradationsrate bei
hoherer Temperatur grofler, was zu einer verstarkten Degradation fiihrt. Um diesen
Einfluss der Temperatur zu betrachten, wird die Degradationsrate ins Simulationsmo-

dell integriert.
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Integration ins Systemmodell

Fir die Implementierung in das Simulationsmodell wird das Stackmodell erweitert.
Die Degradationsrate wird in jedem diskreten Element der Zelle in Abhéangigkeit der
Stacktemperatur und Zeit berechnet, sodass das dynamische Verhalten der Zellspan-
nung abgebildet werden kann. Dies ist fiir einen Fall von drei Diskretisierungsschritten
schematisch in Abbildung4.32 dargestellt.

1—1 1 1+ 1
* * *
rdeg,ifl rdeg,i rdeg,iJrl
— —>
Ty a1 Tit1
UZelle

Abbildung 4.32: Schematische Darstellung fiir die Berechnung der Degradationsrate

Die Degradation wird im Wesentlichen durch die hohe Korrosionsrate der Interkonnek-
toren, die Degradation der Kathode bei geringer Betriebstemperatur und der Alterung
der Anode aufgrund instabiler Betriebsbedingungen, wie beispielsweise leicht oxidie-
renden Bedingungen, verursacht [128]. Die Degradationsrate wird gleichermaflen in
den Termen von Aktivierungs- und ohmschen Polarisationsverlust implementiert, da
zur genauen Charakterisierung keine Impedanzmessung moglich war. Dies ist legitim,
da analog zu Abschnitt 3.7.2 das Gesamtverhalten des Stacks unter Beriicksichtigung
der Summe der Verluste interessiert, um Anderungen der Zellspannung zu beurtei-

len.

Da die Degradationsrate in Gleichung4.17 auf die Degradation der Zellspannung
bezogen wird und nun die Berechnung bezogen auf den ohmschen und den Akti-
vierungsspannungsverlust erfolgen soll, wird eine modifizierte Degradationsrate 7,
benétigt (Gl.4.21). Nach Einsetzen in die beiden Terme der Spannungsverluste aus
Gleichung 3.64 und 3.68 folgen fiir die Degradation die Gleichungen 4.19 und 4.20. Da
nicht bekannt ist, wie die Aufteilung der Degradation auf die einzelnen Terme ist,

wird eine Gleichverteilung auf beide Verlustterme angenommen.

AUGE = AUoim - (14 7eg - ) (4.19)
AUGE = AUl - (1470, - 1) (4.20)
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Um die modifizierte Degradationsrate rj., ins Simulationsmodell zu implementieren,

wird ein quadratischer Ansatz in Abhéngigkeit der Temperatur gewéhlt (Gl. 4.21).

T:;eg =a- TS2tack +0- TStack +c (421)

Die Parameter fiir die Koeffizienten a, b und ¢ (siehe Tab. 4.3) wurden fiir exempla-
rische Betriebspunkte aus Gleichung 4.22 in Abhéngigkeit der Temperatur fir die
Zellspannung und die ohmschen und Aktivierungsspannungsverluste ohne Degradati-
on berechnet. Gleichung 4.22 kann durch Einsetzen der Gleichungen 4.18, 4.19 und
4.20 in Gleichung 4.23 hergeleitet werden.

T:ieg _ UZelle (4 22)
Tdeg AUvakt =+ AUvohm .
Ugetie + AU + AUohm = Upgh, + AUE + AUGE (4.23)

Tabelle 4.3: Modellparameter fiir die Berechnung der Degradationsrate

Parameter Wert Einheit

a 756142 - 10712 K2%s7!
b -1,42035 - 1078 K~'s7!
c 6,68934 - 1076 st
d -2,96606 - 1078 st
m 3,33333 - 10711 K-lg!

Simulationsergebnisse

In diesem Abschnitt sollen die Ergebnisse, die sich nach der Implementierung der
Degradationsraten ins Modell ergeben, diskutiert werden. Abbildung4.33 zeigt die
dynamischen Verlaufe fiir die Degradation eines Stacks. Zum einen ist der Fall ohne
Degradation der Zellen dargestellt, zum anderen sind sowohl der Standardfall der De-
gradation als auch die Ergebnisse fir eine Verringerung der Degradationsrate von 50 %
beziehungsweise 75 % abgebildet. Fur die Simulation wurden vier Stacks parallel mit
Gas und Luft durchstréomt. Das eintretende Gas wird bei einer Temperatur von 600 °C

zugefiithrt, die eintretende Luft bei 690 °C. Die Zusammensetzung des Gases wurde an
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dieser Stelle aus Labormessungen entnommen und entspricht Reformatgas mit einem
Methananteil von 19 %. Dadurch findet eine zusétzliche interne Kithlung der Stacks
statt. Die Zellspannung bleibt ohne Degradation iiber den gesamten betrachteten

Zeitraum konstant, da sich die Simulation im stationdren Zustand befindet.

ohne Degradation T deg,100 % T deg,50 % Tdeg,75 %
825 825
O
° 775 TOO- et
~
g
3 725 8 725 —_
0N
2
675 _— 675 _— 675 _—
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h
0,4 0,4
0,30 = o 0,30\ \o o
b : : : : — Y : : :
~ S ~ \
0,20 U 0,2F N\ U
- SRR = CNL
<ﬂ0,1 4071 -
0 — 0 — 0 —
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h
0,9 0,9 0,9

0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100 "0 20 40 60 80 100
Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h Zeit / 1000 h
ohne Regelung Regelung auf 750 °C Regelung auf 725 °C

Abbildung 4.33: Verhalten der Stacks bei Beriicksichtigung der Degradation in Ab-
hangigkeit der Zeit

Betrachtet man die Zellspannungen unter dem Einfluss der Degradation, so siecht man,
dass die Spannungen zundchst linear fallen, da die Stacktemperatur (links oben) bei

konstantem Luftnutzungsgrad AU (links in der Mitte) linear ansteigt. Dieser Anstieg
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resultiert daraus, dass bei der Degradation die Zellspannung niedriger ist und daher
die Differenz zwischen der undegradierten und der degradierten Spannung in einer
Wiérmeproduktion resultiert. Mit zunehmender Temperatur wird die Degradationsra-
te grofer und die Temperatur steigt weiter an. Gleichzeitig fallt die Spannung weiter,
bis schlielich nach 12.100 h die limitierende Spannung von 0,6 V erreicht wird. Kann
man durch eine Verbesserung der Stackmaterialien die Degradationrate vermindern,
erzielt man immerhin eine Lebensdauer von 24.100 Stunden beziehungsweise bei wei-
terer Verminderung um 75 % auf 48.200 Stunden. Man erkennt schnell, dass die Le-
bensdauer der Stacks auf einen kleinen Bereich limitiert ist. Daher wurde untersucht,
ob durch eine Regelung der Stacktemperatur dem Einfluss entgegengewirkt werden

kann und somit den Prozess der Degradation im Fortschreiten einschrankt.

In Abbildung4.33 ist in der mittleren Spalte der Einfluss einer Regelung auf eine
Stacktemperatur von 750 °C dargestellt. Zu Beginn haben die Stacks eine Betriebstem-
peratur von 710°C. Daher ist der Verlauf analog zu dem Verhalten ohne Regelung.
Sobald die Stacktemperatur den Sollwert iiberschreitet, beginnt die Regelung und die
Luftzufuhr wird erhoht. Dies erkennt man an der Verringerung der AU in der mitt-
leren Darstellung. Die Stacktemperatur (obere Darstellung in der mittleren Spalte)
kann konstant bei 750 °C gehalten werden. Dadurch wird die Degradationsrate zwar
nicht weiter erhoht, aber die Stacks degradieren weiterhin mit einer gleichméfiigen
Degradationsrate, was zu einem linearen Spannungsabfall fithrt (untere Darstellung).
Fir den Standardfall kann die Lebensdauer mit dieser Regelung auf 18.850 h erwei-
tert werden. Fur die Verminderung der Degradationrate um 75% erreicht man eine
Lebensdauer von 75.400 Stunden.

Des Weiteren wurde betrachtet, welchen Einfluss eine niedrigere Solltemperatur hat.
Dies ist in der rechten Spalte von Abbildung4.33 dargestellt. Es wurde auf eine Stack-
temperatur von 725°C geregelt. Fiir den Minimalfall der Degradationsrate kann sie
bis 59.500 h eingehalten werden. Anschliefend kann durch die Limitierung der AU auf
10 % die Luftzufuhr nicht weiter gesteigert werden und die Stacktemperatur steigt an.
Ab diesem Zeitpunkt sinkt die Spannung stéarker, da die Degradationsrate aufgrund
der steigenden Temperatur hoher ist. Bei diesem Konzept kann eine Lebensdauer von
79.200 Stunden erreicht werden.

Fiir die Wahl der richtigen Temperatur fiir die Regelung sind mehrere Faktoren zu
berticksichtigen. Wird auf eine hohere Temperatur geregelt, lauft die Degradation ver-

stiarkt ab, was zu einer geringeren Lebensdauer fiihrt. Wenn man hingegen auf eine
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noch niedrigere Temperatur, wie zum Beispiel 700 °C regelt, erhédlt man fir die mini-
male Degradationsrate eine Lebensdauer von 78.700 h. Bei einer Regelung auf 700°C
wird gleich zu Beginn die Regelung eingeschaltet und die Stacktemperatur bleibt bis
zu einer Betriebszeit von 12.700 Stunden konstant. Ab diesem Zeitpunkt steigt die
Temperatur an und fithrt daher sogar zu einer etwas kiirzeren Lebensdauer als die
Regelung auf 725°C. Der Grund hierfiir liegt hauptsachlich darin, dass die Stack-
temperatur nahezu 12.000 h bendtigt, um die Temperatur von 725°C zu erreichen.
Man sieht, dass eine geeignete Regelung auf die richtige Betriebstemperatur unbe-
dingt erforderlich ist, um einen guten Betriebszustand zu erreichen und gleichzeitig

eine maximal mogliche Lebensdauer des Systems zu erreichen.

4.6 Teillastverhalten der Stacks

Bei der Verwendung mehrerer Stacks gibt es verschiedene Moglichkeiten fiir die Mo-
dulierbarkeit. Dies soll am Beispiel der Verwendung von 4 parallel mit Luft und Gas

durchstromten Stacks fiir den Fall von 50 % Teillast naher beschrieben werden.

1. Fall:
Jeder Stack wird moduliert und mit halber Stromentnahme betrieben. Der Vor-
teil dieses Konzeptes liegt darin, dass alle Stacks die gleiche Belastung erfahren.
Zudem kann die Modulation auf andere Leistungen schnell erfolgen, da alle
Stacks auf Betriebstemperatur sind. Des Weiteren liegt die Spannung im Teil-
lastbetrieb hoher und es ergibt sich dadurch eine hohere Leistung und ein ho-
herer elektrischer Wirkungsgrad (vgl. Abschnitt 5.11). Ein Nachteil an diesem
Konzept ist, dass die Stacks im Dauerbetrieb sind und dadurch gleichméBig

degradieren.

2. Fall:
Zwei Stacks werden weiterhin mit Volllast betrieben, die anderen beiden Stacks
werden abgeschaltet, das bedeutet, dass in diesen keine Stromentnahme erfolgt.

Hierbei kann weiter zwischen folgenden Moglichkeiten unterschieden werden:

a) Die abgeschalteten Stacks werden weiterhin mit Gas und Luft durchstrémt,

um sie auf Temperatur zu halten.

b) Es wird ein Ventil im Gaspfad integriert, sodass die Stacks nicht mit Gas,

sondern nur mit Luft durchstréomt werden. Der Schutz der Anode erfolgt
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zum Beispiel durch elektrischen Anodenschutz (engl. Electrical Anode Pro-
tection, kurz EAP) [8]. Der Vorteil bei diesem Konzept liegt darin, dass
die ausgeschalteten Stacks durch die Luft auf Temperatur gehalten werden
und nicht vom kalten Zustand aus gestartet werden miissen. Hierdurch ist

eine schnelle Dynamik bei der Modulierbarkeit gegeben.

c) Es werden zwei Ventile integriert, sodass die abgeschalteten Stacks weder
mit Gas noch mit Luft durchstréomt werden. Dies hat den Vorteil, dass die
Stacks eine hohere Lebensdauer aufweisen, wenn sie haufig abgeschaltet
sind. Der Nachteil bei diesem Konzept liegt darin, dass die abgeschalteten
Stacks von einem kalteren Zustand aus gestartet werden miissen und da-
durch einem Thermozyklus ausgesetzt sind. Zudem dauert das Hochfahren
auf Volllast langer als wenn alle Stacks auf Betriebstemperatur sind. Es
muss gepriift werden, ob eine homogene Gasverteilung sichergestellt wer-

den kann.

Fiir die Simulation wurde eine Rezirkulation des Anodenabgases nicht betrachtet,
damit die Randbedingungen identisch sind. Die elektrische Leistung und Tempera-
tur der Stacks ist in Abbildung4.34 fiir einen Teillastbetrieb von 50 % dargestellt.
Im Volllastfall werden alle vier Stacks bei einer Temperatur von 730°C betrieben
(Abb. 4.34 unten). Werden nun nach Fall 1 alle Stacks bei konstanter AU moduliert,
resultiert eine um 60 K geringere Temperatur in den Stacks. Die Leistung der Stacks
ist durch die hohere Spannung in den Stacks in Summe etwa 7 % hoher als im Volllast-
fall (Abb.4.34 oben). Betrachtet man Fall 2, sieht man, dass in Stack 3 und 4 keine
Leistung erzeugt wird, da keine Stromentnahme erfolgt. In Fall 2a werden diese bei-
den Stacks weiterhin mit Brenngas und Luft durchstrémt. Durch die Durchstrémung
mit Gas sinkt zum einen der elektrische Wirkungsgrad, aber auch das Temperatur-
niveau durch die interne Reformierung des Methans. Man erreicht am Austritt der
betriebenen Stacks lediglich eine Temperatur von 550 °C. Dadurch sinkt die mittlere
Temperatur der Fluide am Austritt der vier Stacks auf 640°C.

Durchstromt man die Stacks lediglich mit Luft (Fall 2b), steigt das mittlere Tempera-
turniveau auf 680 °C an. Der elektrische Wirkungsgrad ist im ersten Fall am grofiten.
Werden die Stacks zuséatzlich mit Brenngas durchstromt, sinkt der Wirkungsgrad auf
die Hélfte, da eine hohe Brenngasmenge ungenutzt durch die Stacks gefiihrt wird. Fiir
den Fall 2b ist der Wirkungsgrad durch die hohere Leistung fiir das Kathodenluftgebla-

se etwas niedriger, jedoch kann eine schnelle Dynamik bei der Modulierbarkeit erzielt
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werden. Dies kann fiir verschiedene Betriebstsrategien interessant werden, wenn es

zum Beispiel in der Zukunft wichtig wird, Regelenergie bereitzustellen.

In allen Fallen muss der Betrieb des Systems geeignet angepasst werden, um ein hohes
Temperaturniveau im System sicherzustellen. Auf den apparativen Aufwand bezogen
ist es einfacher, wenn alle Stacks in Teillast betrieben werden, da dann kein zusétzli-

ches Ventil integriert werden muss. Somit ist der Betrieb nach Fall 1 zu bevorzugen.

Legt man die Annahme zugrunde, dass die Degradation der Stacks hauptséchlich
von der Stromentnahme und der Temperatur abhéngt, wiirde im Teillastbetrieb nach
Fall 2 jeweils nur die Héalfte der Stacks belastet und dadurch kénnte die Degradation

des gesamten Stacksystems verlangsamt werden.

6 . .
Jj Volllast [ Fall 1 “jy Fall 2a = Fall 2b

Ppc | kW

1. Stack 2. Stack 3. Stack 4. Stack Summe

800 ! ! ! ! !
600 f

400 |

ﬂStack / °C

200 |-

1. Stack 2. Stack 3. Stack 4. Stack Mittelwert

Abbildung 4.34: Leistung und Stacktemperatur bei Betrachtung verschiedener Mog-
lichkeiten im Teillastbetrieb von 50 %
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Im vorangegangenen Kapitel 4 wurden verschiedene Moglichkeiten der Durchstsro-
mung von Stacks vorgestellt. Der Stand der Technik ist der Einsatz einer parallelen
Durchstromung der Stacks mit Gas und Luft unter Verwendung einer Anodenab-
gasrezirkulation. Dieses Konzept soll daher nun ins Gesamtsystem (vgl. Abb.3.1)
integriert und untersucht werden. Zunachst wird die Vorgehensweise erldutert und
anschliefend die Ergebnisse der Sensitivitatsanalyse verschiedener Betriebsparameter
des SOFC-Systems auf den thermischen, elektrischen und Gesamt-Wirkungsgrad in
Abhéngigkeit der Stacktemperatur und der Leistungsmodulierung vorgestellt.

5.1 Regressionsanalyse

Um die Ergebnisse der Systemanalyse bei gleichen Randbedingungen zu vergleichen,
wird eine Regressionsanalyse durchgefithrt. Bei der Regression wird eine mogliche Kor-
relation zwischen verschiedenen Ein- und Ausgangsgrofien, die einen angenommenen
Zusammenhang besitzen, aufgestellt. Die Regressionsanalyse basiert auf einer Metho-
de der statistischen Versuchsplanung. Der Hintergrund dieser Methode ist es, durch
eine geeignete Wahl des Messbereiches mit moglichst wenigen Messungen, Parameter
eines mathematischen Modells zu bestimmen. Dieses einfache mathematische Modell
wird eingesetzt, um den Zusammenhang der Eingangsgrofien auf die Ausgangswerte
abzubilden. Fiir jede Ausgangsgrofie der Regression wird eine separate Gleichung auf-
gestellt, bei der die Summe der kleinsten Fehlerquadrate minimiert wird [129]. Die
einzelnen Schritte einer Regressionsanalyse sind in Abbildung 5.1 dargestellt. Zu Be-
ginn der Regressionsanalyse erfolgt eine geeignete Wahl der Parameter, mit denen
dann ein Modell erstellt wird. Bevor dieses Modell angewendet werden kann, muss
eine Bewertung erfolgen. Unter Verwendung des Bestimmtheitsmafies R? und ande-
ren Giitekriterien wird tberpriift, ob der Prozess durch das angenommene Modell

hinreichend genau abgebildet wird. Schliellich folgt der Schritt der Verfeinerung des
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Modells. Hierzu zahlt zum Beispiel das Hinzufligen zusétzlicher Terme zum Modell,
um das Verhalten besser abzubilden. Es konnen aber auch Terme aus der Modellglei-
chung entfernt werden, wenn sie keinen signifikanten Einfluss auf den Prozess haben.
Zusétzlich ist es moglich, die Ausgangsgrofien zu transformieren, um den Prozess ge-
nauer abbilden zu kénnen. Da dieser Prozess iterativ ablauft, ist im Anschluss eine
erneute Bewertung des Modells beziiglich der Giitekriterien erforderlich. Im letzten
Schritt kann das entwickelte Modell zur Untersuchung verschiedener Parameterein-

fliisse angewendet werden.

Bewertung

'Verfeinerungj ; Anwendung
des Modells

Start der N
des Modells des Modells

Analyse

A

Abbildung 5.1: Vorgehensweise bei der Regressionsanalyse, basierend auf Applied Ma-
terials, Inc. [129]

Modell

Viele Prozesse konnen vereinfacht mit Hilfe eines quadratischen Modells mit Wech-
selwirkungen in Abhéngigkeit der Koeffizienten [y beziehungsweise (g, beschrieben
werden. In Gleichung 5.1 ist das Polynom fiir eine Ausgangsgrofie y in Abhangigkeit
von k KEingangsgroflen z dargestellt. Zu einem konstanten Offset 3, werden sowohl
lineare als auch quadratische Terme addiert. Zusétzlich wird die Summe der Terme,
die die Wechselwirkungen zwischen den Eingangsgroflen betrachtet, berticksichtigt.
Um die Genauigkeit zu erhohen, kann die Gleichung durch kubische Terme mit den

Koeffizienten (., erweitert werden.
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y= Bo + 0zt A B+ Bz + B 2
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Da die Variable y von mehreren Regressorvariablen z; abhangt, werden die Para-
meter O, Ok und Prpr mit Hilfe der sogenannten multiplen linearen Regression be-
stimmt [130]. Das Regressionsmodell in dieser Arbeit wurde mit Hilfe der Software
Cornerstone [131] aufgestellt und analysiert. Es wurde ein sogenannter D-optimaler
Simulationsplan erstellt und geeignet durch weitere Simulationen ergénzt, sodass das
daraus resultierende Modell den Prozess gut beschreibt. Dieser D-optimale Versuchs-
plan wird vom Programm mittels eines Algorithmus erstellt, um mathematisch die
effizienteste Auswahl an Parameterkombinationen fiir die Bestimmung des Modells zu
finden. Hierfiir werden die einzelnen Simulationen so gewéhlt, dass die Unsicherheit
der unbekannten Koeffizienten im Modell so gering wie moglich ist. Mathematisch
wird dies durch die Maximierung der Determinante erreicht, wodurch der Name D-
optimaler Versuchsplan entstanden ist [132]. Bei der Verwendung von Simulationen
kann bei wenig komplexen Modellen auch eine vollfaktorielle Untersuchung erfolgen.
Fiir diesen Fall war dies aufgrund der langen Rechenzeit nicht moglich (vgl. Tab. 3.10).
Das Ergebnis der Regression wird schliefllich mit den jeweiligen Vertrauensbereichen
zur Verfiigung gestellt. Es wird die Standardeinstellung in Cornerstone fiir den Ver-
trauensbereich verwendet. Das bedeutet, dass der berechnete Wert sich mit einer
Wahrscheinlichkeit von 95 % in diesem Bereich befindet.

Das Regressionsmodell wurde mit den Simulationsdaten verglichen, um die Abwei-
chung zu bestimmen. Fiir die 133 Simulationsdaten ist die durchschnittliche Abwei-

chung fiir den thermischen Wirkungsgrad 0,2 Prozentpunkte und fiir den elektrischen
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Wirkungsgrad 0,1 Prozentpunkte. Fiir die thermischen Verluste der Komponenten
betragt die mittlere Abweichung zwischen 0,2 und 3,5 W. Fir die AU betragt die
durchschnittliche Abweichung 0,9 Prozentpunkte. Diese Abweichungen sind fiir die
folgenden Betrachtungen ausreichend gering. Eine hohere Genauigkeit kann kaum er-
zielt werden, da das komplexe Simulationsmodell mit einem vereinfachten kubischen

Regressionsmodell angenéhert wurde.

5.2 Sensitivitatsanalyse fiir die Optimierung des

Systems

Mit dem in Abschnitt 5.1 beschriebenen Regressionsmodell wird eine Sensitivitdtsana-
lyse wichtiger Einflussparameter durchgefiihrt. Der wesentliche Vorteil des Regressi-
onsmodells gegeniiber dem Simulationsmodell ist, dass die Untersuchungen unter ex-
akt gleichen Randbedingungen durchgefiihrt werden konnen. Beispielsweise wird im
Simulationsmodell die Stacktemperatur tiber die physikalischen Zusammenhénge be-
rechnet. Um diese konstant zu halten, misste die zugefiithrte Luftmenge tiber eine im-
plementierte Regelung angepasst werden. Dies erfordert eine hohe Anzahl an aufwen-
digen Simulationen. Da das aufgestellte Regressionsmodell die komplexen Zusamm-
menhénge fiir die ausgewahlten Grofien aus dem Simulationsmodell gut beschreibt,
kann hier die Stacktemperatur als Fingangsparameter definiert werden anstatt wie im
Simulationsmodell als Ausgangsgrofie. Ein Vergleich bei identischer Stacktemperatur
ist wichtig, um genaue Aussagen tiber das Systemverhalten zu treffen. Das eingesetzte
Simulationsmodell entspricht dem in Abbildung 3.1 dargestellten Gesamtsystem mit
einer Rezirkulation des Anodenabgases. Der Stack wird hierbei mit Gas und Luft
parallel durchstromt. Die eingesetzten Kenngréfen fiir den Standardfall werden in
Abschnitt 5.2.1 erlautert.

Die Ein- und Ausgangsparameter sind in Abbildung5.2 dargestellt. Als Eingangspa-
rameter der Simulation werden die Gasausnutzungsgrade von System und Stack und
der Luftnutzungsgrad gewahlt, wodurch sich dementsprechend der ins System ein-
tretende Gasstrom, die Rezirkulationsrate und der Luftvolumenstrom tiber die Glei-
chungen 2.39 - 2.45 ergeben. Weiter werden der Gesamtstrom und die Zellzahl va-
riiert. Auch eine Reduktion der Wéarmeverluste durch eine Erhohung der Wérme-

dammungsdicke dwp beziehungsweise eine Verminderung der Warmeleitfahigkeit der
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Wérmeddmmung Awr, wp wird untersucht. Als AusgangsgroBen des entwickelten Re-
gressionsmodells werden die elektrischen und thermischen Wirkungsgrade wie auch
der Gesamtwirkungsgrad gewéhlt. Fir die elektrische Effizienz wird sowohl der DC-
als auch der AC-Wirkungsgrad unter Beriicksichtigung des Kathodenluftgeblases be-
trachtet. Hierfiir wird der Druckverlust iiber den Luftpfad benétigt, der sich in Abhén-
gigkeit der Luftmenge und Temperatur andert. Um die Hohe der Warmeverluste der
einzelnen Komponenten und eine Verbesserung der Warmedammung zu untersuchen,
werden die thermischen Verluste des Stacks, der Rohrleitungen und der Gasprozesso-

ren in die Auswertung mit aufgenommen.

Einginge Ausgange
.............. -
V . 81 Wechsel von Ein- und Ausgang
AU —>nLuft,ges ‘--T-;{---r---;ﬁ---' T TStack
m egressionsmode .
FUStack — Trez Tges QStack
FU'Sys —> N Qas,Sys Ibc QAGP
= ;
1 NAc Qxep
Nzene Mth (Rohr
5WD bzw. )\WL,WD ApLuft

Abbildung 5.2: Gewéhlte Ein- und Ausgangsgrofien fir die Simulation bei der
Regressionsanalyse

Fiir die anschlieBende Bewertung ist es interessant, die Ergebnisse bei gleicher Stack-
temperatur anstelle von gleichem Luftnutzungsgrad AU durchzufiihren. Daher wird
die Temperatur im Regressionsmodell als Eingangsgrofie gewahlt und der Luftnut-

zungsgrad als AusgangsgroBe (rote Linie in Abb. 5.2).

Im Folgenden wird zum einen die Auswirkung einer variierenden Stacktemperatur be-
trachtet, da sie einen wichtigen Einfluss auf die Lebensdauer des Stacks hat, und zum

anderen wird die Leistung des Systems durch die Variation des Stroms untersucht.

5.2.1 Einfluss der Stacktemperatur auf das Betriebsverhalten

Wie bereits in Abschnitt 4.5.2 beschrieben, hat die Stacktemperatur einen wesent-
lichen Einfluss auf die Lebensdauer der Stacks. Bei steigender Temperatur ist der
elektrische Wirkungsgrad zwar durch die hohere Spannung und niedrigere Leistung
des Kathodenluftgeblases hoher, aber die hohe Temperatur fiihrt verstarkt zur Degra-

dation der Zellen.
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Standardfall

Als Standardfall wird ein Gasausnutzungsgrad von FUg.q = 60 % basierend auf einer
Empfehlung des Stackherstellers verwendet. Aus der Festlegung eines Sauerstoff- zu
Kohlenstoffverhéltnisses O/C = 2 resultiert aus den Gleichungen 2.40 und 2.34 die Be-
dingung fiir FUgy,s =80 %. In Abhéngigkeit der Temperatur sind die Ausgangsgrofien
des Regressionsmodells in Abbildung 5.3 dagestellt. Fur konstante Werte von FUggaqc
und FUgys bleiben O/C und die Rezirkulationsrate konstant. In Abbildung 5.3 unten
ist zusétzlich der Zusammenhang zwischen Stacktemperatur und Luftnutzungsgrad
dargestellt. Mit steigendem Luftnutzungsgrad wird dem System weniger Luft zuge-

fithrt, was zu einem linearen Anstieg der Temperatur fithrt.

Gleichzeitig sinkt durch die geringere Luftzufuhr auch die Antriebsleistung des Ge-
blases Papka (Abb. 5.3 Mitte). Dieser nichtlineare Zusammenhang resultiert aus dem
quadratischen Zusammenhang des Druckverlustes von der Stromungsgeschwindigkeit
(Gl.3.5) und der Abhéngigkeit der Geblaseleistung vom Volumenstrom (Gl.4.2). Zu-
sétzlich sind hier die elektrische Leistung der Brennstoffzelle Ppc und die Warmever-
luste des Systems Qverl abgebildet. Letztere setzen sich aus der Summe der thermi-
schen Verluste der Stacks, Rohrleitungen und Gasprozessoren zusammen. Die elek-
trische Leistung nimmt mit steigender Temperatur aufgrund der héheren Spannung
zu. Das Spannungsniveau ist bei hoherer Temperatur grofier, da die Widerstédnde in
den Zellen geringer werden. Daher steigt auch Ppc an. Die Zunahme ist jedoch etwas
geringer, da die Verlustleistung des Wechselrichters bei steigender Leistung und einem
konstant angenommenen Wirkungsgrad des Wechselrichters ansteigt. Ein gegenléufi-
ger Effekt ist die Abnahme der Leistung des Kathodenluftgebléses Pgp ka.-

Im oberen Teil von Abbildung5.3 ist der Verlauf der Wirkungsgrade tiber der Tempe-
ratur dargestellt. Mit steigender Temperatur nimmt der elektrische Wirkungsgrad zu.
Die beiden elektrischen Wirkungsgrade laufen durch die beiden beschriebenen Effekte
nahezu parallel. Fiir den thermischen Wirkungsgrad liegt hier die Annahme zugrun-
de, dass das Abgas am Auslass des Systems vollstindig auf Umgebungstemperatur
abkiihlt. Die Summe aller Verlustwirmestrome nimmt bei hoheren Temperaturen auf-
grund der steigenden Wérmeverluste der einzelnen Komponenten zu. Dadurch nimmt
die auskoppelbare Warmemenge ab und der thermische Wirkungsgrad sinkt mit stei-
gender Temperatur. Kombiniert man all diese Effekte, ergibt sich mit steigender Tem-

peratur ein abnehmender Gesamtwirkungsgrad.
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Abbildung 5.3: Zusammenhang zwischen Wirkungsgrad (oben), elektrischer Leis-

tung und Warmeverlusten (Mitte) und Rezirkulationsrate und dem
Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C (unten) in Abhangigkeit der
Stacktemperatur bei FUggaex =60 % und FUgys =80 %
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Legt man den Fokus auf einen hohen elektrischen Wirkungsgrad, so ist eine mog-
lichst hohe Stacktemperatur entscheidend. Der Gesamtwirkungsgrad hingegen ist fiir
niedrigere Temperaturen hoher, da in diesem Bereich der thermische Wirkungsgrad

aufgrund der niedrigeren Warmeverluste grofler ist.

Variation des System-Gasausnutzungsgrades FUsy

Eine Anderung des System-Gasausnutzungsgrades FUgys bei konstanter FUggacx lasst
sich durch eine Variation der Rezirkulationsrate und des zugefithrten Methanvolu-
menstroms erreichen. Fiir eine gewiinschte Erhohung von FUgys muss der zugefiihrte
Methanvolumenstrom geringer und die Rezirkulationsrate erhoht werden. Der Einfluss
auf die Ausgangsgroflen ist in Abbildung 5.4 in der linken Spalte in Abhédngigkeit der
Temperatur dargestellt. Im rechten Teil der Abbildung sieht man die Verldufe bei einer
konstanten Temperatur von 800 °C fiir eine Anderung der FUgy. Da das Verhalten
der einzelnen Ausgangsgrofien in Abhéngigkeit der Temperatur bereits in Zusammen-
hang mit Abbildung5.3 erldutert wurde, werden in diesem Abschnitt lediglich die

Anderungen bezogen auf die Erhéhung von FUgy, diskutiert.

In der unteren Darstellung in Abbildung 5.4 ist dargestellt, dass durch den Anstieg der
Rezirkulationsrate das Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C erhoht wird. Zusétz-
lich ist der Einfluss der Variation auf den Luftnutzungsgrad gezeigt. Die AU steigt bei
wachsender FUgys an, was bedeutet, dass weniger Luft zugefiihrt werden muss, um die
Stacktemperatur konstant zu halten. Umgekehrt bedeutet dies auch, dass mit steigen-
der FUgys die Stacktemperatur bei gleichbleibendem Luftmengenstrom sinkt. Durch
die erhohte Rezirkulationsrate wird mehr Brennstoff im System verbraucht, was da-
zu fithrt, dass weniger Brennstoff in den Brenner gelangt und die Brennertemperatur
niedriger wird. Als direkte Folge davon wird bei einem konstant zugefiithrten Luftvolu-
menstrom dieser nicht so stark aufgeheizt und tritt mit geringerer Temperatur in den
Stack ein. Aufgrund der Anderung der Betriebsparameter variieren die Temperaturen

im System, was sich auf die Druckverluste und damit die Gebléseleistung auswirkt.

Die elektrische Leistung des Stacks sinkt mit steigender FUgys, da die Zellspannung
geringer ist. Die niedrigere Zellspannung resultiert aus der erhohten Rezirkulations-
rate. Dadurch wird der Anode ein Reformatgas mit hoherem Wasseranteil zugefiihrt,
was zu einer Minderung der Nernstspannung und damit verbunden der Zellspannung

fiihrt. Dieser Einfluss ist bei niedrigen Temperaturen grofler.
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Abbildung 5.4: Zusammenhang zwischen den Betriebsparametern fiir variierende
FUgys bei konstanter FUggac =60 % in Abhéngigkeit der Temperatur
(links) und bei einer konstanten Temperatur von 800°C (rechts)
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Weiter gilt fiir eine steigende FUgyq, dass die thermischen Verluste der Komponenten
ansteigen. Hierfiir sind zwei Effekte zu beriicksichtigen. Einerseits ist das Tempera-
turniveau durch die geringere Methanzufuhr ins System nach der Zumischung des
Methans zum Rezirkulat hoher. Andererseits ist der Rezirkulatvolumenstrom durch
die hohere Rezirkulationsrate grofler. Durch das héhere Temperaturniveau und den
Volumenstrom steigen die Wérmeverluste an die Umgebung in den Rohrleitungen

an.

In Abbildung 5.4 oben ist der Einfluss auf die Wirkungsgrade gezeigt. Fiir steigende
FUgys nimmt der elektrische Wirkungsgrad npc trotz geringerer produzierter Leistung
zu, da der Brennstoffeinsatz ins System reduziert wird. Bei konstanter Temperatur
wird weniger Luft benotigt, wodurch die Geblaseleistung sinkt und na¢ steigt. Da ein
Grofiteil des Brennstoffs bereits in elektrische Energie umgewandelt wird, ist weniger
auskoppelbare Warme im Abgas enthalten und 7, sinkt. Der Gesamtwirkungsgrad

nimmt durch die Kombination der beiden beschriebenen Effekte ab.

Variation der FUg;

Analog zu der zuvor beschriebenen Variation wurde auch der Einfluss fiir sich &ndern-
de Gasausnutzungsgrade des Stacks untersucht. Das Ergebnis ist in Abbildung5.5
auf der linken Seite in Abhangigkeit der Temperatur und auf der rechten Seite bei
einer konstanten Temperatur von 800°C in Abhéngigkeit der Gasausnutzung des
Stacks dargestellt. Eine hohere Gasausnutzung bei gleicher Stromentnahme kann
durch die Verminderung der Anodengaszufuhr erreicht werden. Bei konstanter FUgyq
wird dies durch das Absenken der Rezirkulationsrate realisiert. Dadurch nimmt auch
das Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhéltnis O/C ab. Bei FUgaex =70 % sinkt das O/C
auf einen Wert von 1,3. Man befindet sich damit in einem kritischen Betriebsbereich,
da das Risiko fiir Kohlenstoffablagerungen unterhalb von O/C < 2 wéchst. Um den
Anteil an Kohlenstoff zu steigern, miisste man die FUgys durch eine Verringerung
des Methanvolumenstroms steigern. Bei einer Erhohung von FUgy,q steigt die Stack-
temperatur bei konstantem Luftnutzungsgrad AU stark an, da die Warmeproduktion
durch die exotherme elektrochemische Reaktion zunimmt. Dieser Zusammenhang be-
deutet gleichzeitig, dass fiir die Einhaltung einer konstanten Stacktemperatur bei
steigender FUg,q die Luftmenge erhoht werden muss. Dadurch vergroflert sich die

Gebléseleistung.
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Abbildung 5.5: Einfluss einer variierenden FUgg,qc bei konstanter FUgys =80% auf
die Betriebsparameter in Abhéangigkeit der Temperatur (links) und
fiir eine konstante Temperatur von 800 °C (rechts)
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Ein weiterer Effekt, der bei steigender Gasausnutzung im Stack auftritt, ist die Abnah-
me der thermischen Verluste der Einzelkomponenten. Der Grund hierfiir liegt darin,
dass die Rezirkulationsrate und damit verbunden die Volumenstrome im Anoden-
gasprozessor kleiner werden. Der Wasseranteil im Brennstoffgemisch ist durch das
niedrigere O/C geringer, wodurch eine héhere Nernstspannung vorliegt und die Leis-
tung ansteigt. Der Einfluss auf den Wirkungsgrad ist wesentlich geringer als bei den
anderen Einflussfaktoren, da der Gasausnutzungsgrad des Systems konstant gehalten

wurde. Mit steigender FUg;aqc gilt:

e 7pc steigt minimal an, da die elektrische Leistung des Stacks geringfiigig durch
die hohere Zellspannung zunimmt und die eingesetzte Brennstoffmenge ins Sys-

tem, die Bezugspunkt fiir die Wirkungsgradberechnung ist, konstant bleibt.

o Bei nac sieht man ebenfalls einen geringen Einfluss, da hier zwei gegenlaufige
Effekte auftreten. Zum einen ist bei konstanter Temperatur die Luftzufuhr ho-
her, was zu einem Anstieg der Gebléseleistung und einem Absinken von ¢
fithrt. Andererseits steigt die AC-Leistung an. Diese zwei Effekte kompensieren

sich nahezu.

o 7, nimmt zu, da die thermischen Verluste der Komponenten im Anodengaspro-
zessor und den Rohren des Anodenkreises durch die niedrigeren Volumenstréme
aufgrund der geringeren Rezirkulationsrate geringer sind. Auch die thermischen
Verluste im Kathodengasprozessor sinken trotz der hoheren Luftmenge leicht.
Dies hat die Ursache, dass bei einer hoheren Luftmenge die Brennertemperatur
geringer ist und dadurch die dem Stack zugefiihrte Kathodenluft ein niedrigeres
Temperaturniveau hat. Dies verringert die Warmeverluste an die Umgebung,

die normalerweise durch den hoheren Volumenstrom ansteigen wiirden.

Der Gesamtwirkungsgrad steigt leicht an, da der thermische Wirkungsgrad zunimmt.
Daher ist fiir einen moglichst hohen Gesamtwirkungsgrad eine hohe FUg,q zu wéh-

len.

Steigerung des Wirkungsgrades durch Minimierung der thermischen Verluste

Um den Einfluss der thermischen Verluste auf den Wirkungsgrad zu untersuchen, wur-

de eine Verbesserung der Warmedammung der einzelnen Komponenten betrachtet.
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Fiir die Gasprozessoren und den Stack wurde jeweils die Schichtdicke der Warmedam-
mung erhoht. Bei den beiden modellierten Rohrleitungen sind die Werte der Warme-
leitfahigkeit der Warmedammungen vergleichsweise hoch, sodass in diesem Fall statt
einer Erhohung der Dammungsdicke der Einfluss einer besseren Warmedammung mit
niedrigerer Warmeleitfahigkeit untersucht wurde. In Tabelle 5.1 sind die drei unter-

suchten Warmeddmmungen aufgelistet.

Tabelle 5.1: Schichtdicken und Wérmeleitfihigkeiten der Warmedammung
Nr. Stack KGP AGP Rohrleitungen

5WD 6WD 5WD }‘WL,WD
1 25mm 94mm 47mm 02Wm K
0,3Wm*K!

2 33mm 145mm 66 mm 0,15 Wm™! K™!
0,23 Wm! Kt
3 50mm 295 mm 112mm 0,1 Wm!K!
0,15 Wm K!

Warmedammung 1 beschreibt den aktuellen Zustand der Komponenten. Fiir War-
medammung 2 wurde eine Verbesserung der Warmedammung um 25% verwendet,
fir Warmedammung 3 eine Optimierung um 50 %. Dadurch ergeben sich die neuen
Schichtdicken beziehungsweise die Werte fiir die Warmeleitfahigkeit. Der obere Wert
bezieht sich jeweils auf Rohrleitung1, der untere auf Rohrleitung2. Der Stack hat
eine planare Geometrie, weshalb eine Verbesserung der Warmedammung um 50 %
einer Verdoppelung der Schichtdicke entspricht. Da die beiden Gasprozessoren eine
zylindrische Bauweise haben, werden die optimierten Warmeddmmungsdicken nach
einem nichtlinearen Zusammenhang unter Verwendung der Gleichungen 3.15 und 3.16

skaliert.

Das Ergebnis der Untersuchung der verschiedenen Wéarmeddmmungen ist in Abbil-
dung 5.6 im linken Teil in Abhéngigkeit der Temperatur dargestellt. Im rechten Teil
der Abbildung ist der Zusammenhang bei einer konstanten Temperatur von 800°C

fiir die einzelnen Warmedammungen gezeigt.
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Abbildung 5.6: Zusammenhang zwischen den einzelnen Gréflen fiir eine Variation der
Warmeddmmungen (WD, vgl. Tab. 5.1) bei konstanter FUggaq = 60 %
und FUgys =80 % in Abhéngigkeit der Stacktemperatur (links) und fir
eine konstante Stacktemperatur von 800°C (rechts)
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Durch die bessere Warmedammung der Komponenten kann die zugefithrte Energie
effizienter genutzt werden, da weniger Energie an die Umgebung abgefiihrt wird. Aller-
dings sieht man in der unteren Darstellung in Abbildung 5.6, dass die Stacktemperatur
bei gleichem Luftnutzungsgrad AU um bis zu 100 K ansteigt, wenn die thermischen
Verluste halbiert werden. Diese Mafinahme erfordert ihrerseits wiederum einen er-
hohten Kiithlbedarf an Luft und die Gebléseleistung steigt an. Durch den gréferen
Luftvolumenstrom bei Warmedammung 3 ist auch die Gebléseleistung bei konstanter
Temperatur hoher als fiilr Warmeddmmung 1. Daher steigt die Gebléseleistung und der
AC-Wirkungsgrad sinkt. Dieser Einfluss ist jedoch marginal. Die thermischen Verluste
Qven werden geringer, wodurch der thermische Wirkungsgrad steigt. Auf den elektri-
schen DC-Wirkungsgrad zeigt sich durch diese Mainahme keine Auswirkung, da sich
die elektrische Leistung bei konstanter Temperatur nicht &ndert und die festgelegte
Randbedingung ein Vergleich bei konstanter Stacktemperatur war. Insgesamt steigt
der Gesamtwirkungsgrad an. Fir die maximale Warmedammungsdicke (Fall 3) sieht
man, dass der Gesamtwirkungsgrad nahezu unabhéngig von der Temperatur ist, da
sich der Anstieg des elektrischen und das Absinken des thermischen Wirkungsgrades
in Abhéngigkeit der Stacktemperatur aufheben.

Maximum des elektrischen Wirkungsgrades fiir den Volllastfall

In diesem Abschnitt wird untersucht, fiir welche Parameterkombination das Maximum
des elektrischen Wirkungsgrades beziehungsweise des Gesamtwirkungsgrades erreicht
werden kann. Das Ergebnis ist in Tabelle 5.2 fiir die Maximierung des elektrischen Wir-
kungsgrades (links) und des Gesamtwirkungsgrades (rechts) bei einem Gesamtstrom
von 25 A dargestellt. Zusatzlich wurde eine Variation der Zellzahl zwischen 300 und
450 Zellen zugelassen. Da das Simulationsmodell auch fiir eine Zellzahl von 450 Zellen
validiert wurde, kann auch das Verhalten bei der hoheren Zellzahl mit hinreichender

Genauigkeit untersucht werden.

Innerhalb der Betriebsrahmenbedingungen kann fiir eine Limitierung des Luftnutzungs-
grades AU auf 40 % und der Stacktemperatur auf 800 °C ein maximaler elektrischer
AC-Wirkungsgrad von 63,4 % erreicht werden. Im Vergleich zum beschriebenen Stan-
dardfall aus Abbildung 5.3 ist die Rezirkulationsrate hoher zu wéihlen, da die Gasaus-
nutzung des Gesamtsystems FUgy durch den geringeren zugefiihrten Methanvolumen-
strom hoher ist. Des Weiteren ist eine Verbesserung der Warmedammung erforderlich,

da in beiden Fallen das Maximum bei Verwendung von Warmedammung 3 auftritt.
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Liegt der Schwerpunkt auf der Optimierung des Gesamtwirkungssgrades, so erhélt
man das in Tabelle 5.2 rechts dargestellte Ergebnis. Der Luftnutzungsgrad ist auf-
grund der hoheren Warmeproduktion im Stack durch die hohere FUgqc und die
damit verbundene niedrigere Reformierkiithlung geringer. Beim Optimum fiir den Ge-
samtwirkungsgrad ist man aufgrund der geringen Spreizung zwischen FUgq und
FUgys bei einer geringeren Rezirkulationsrate und damit verbunden bei einem niedri-
gen Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhéltnis O/C.

Tabelle 5.2: Optimierung des elektrischen und Gesamtwirkungsgrades

Maximum: nac =63,4 % Maximum: 7ges = 91,1 %
ac 63,4 % TAG 60,0 %
Tth 21,9% Th 31,1%
Mgos 85.3% Nges 91.1%
Pac 5,89 kW Pac 8,97 kW

FUstack 60 % FUstack 70 %
FUs,. 85% FUs,. 80%
AU 39,9% AU 32,2%
0/C 25 0/C 13
Nzelte 300 Nzelte 450

Um eine Erhohung des O/C-Verhéltnisses zu betrachten, wurden weitere Untersuchun-
gen durchgefithrt. Erhéht man ausgehend von dem in Tabelle 5.2 dargestellten Fall
das O/C auf zwei, so ist eine FUgys von 85 % erforderlich. Der elektrische Wirkungs-
grad steigt auf 62,7 % und der thermische sinkt um 4,3 Prozentpunkte. Dadurch sinkt
der Gesamtwirkungsgrad auf 89,6 %. Das bedeutet, dass fir einen hohen Gesamtwir-

kungsgrad zusétzlich ein moglichst niedriges O/C erforderlich ist.

Zusammenfassung der Einfliisse fiir einen maximalen Wirkungsgrad

Fiir die Erhohung des Wirkungsgrades ist in jedem Fall eine Verbesserung der Wérme-
dammung wichtig. Zudem ist fiir eine Optimierung des elektrischen AC-Wirkungsgra-
des eine moglichst niedrige FUgiaex zu wahlen, wohingegen fiir die Maximierung des
Gesamtwirkungsgrades eine moglichst hohe FUgy, e erforderlich ist. Das liegt haupt-

séchlich daran, dass fiir einen hohen elektrischen Wirkungsgrad eine hohe Temperatur
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bei einer hohen Gasausnutzung des Systems notwendig ist. Wird die FUggaqc erhoht,
sinkt der Luftnutzungsgrad bei gleichbleibender Stacktemperatur, da die endother-
me Reformierungsreaktion durch die geringere Methanzufuhr weniger kiihlt und fir
die Einhaltung einer konstanten Stacktemperatur ein hoherer Luftkiihlbedarf besteht.
Dieser Effekt vermindert den Netto-Wirkungsgrad.

Da das Ziel ein maximaler elektrischer Wirkungsgrad ist, wird ausgehend von den Pa-
rametern in Tabelle 5.2 untersucht, welchen Einfluss eine Steigerung der Systemgasaus-
nutzung innerhalb der Betriebsrahmenbedingungen von AU = 40 % und Y. = 800 °C
hat.

o Erhoht man FUgys auf 90 % bei konstanter FUggaq von 60 %, erhilt man einen
elektrischen Wirkungsgrad von nac =64,9% bei einer Temperatur von 773°C
und O/C=3.

o Erhoht man nun FUgpq auf 73,3 % bei einer FUgys von 90 %, so ergibt sich
ein O/C von 2,5 und ein maximaler elektrischer AC-Wirkungsgrad von 65,7 %.
Verringert man ausgehend von diesen Werten das O/C auf 2, ergibt sich eine
FUgys = 86,7 % und der elektrische Wirkungsgrad nac sinkt um 1,2 Prozentpunk-
te.

Man erkennt hieran, dass der wichtigste Parameter zur Erreichung eines maximalen
elektrischen Wirkungrades eine hohe Systembrenngasausnutzung ist. Durch die ho-
he Rezirkulationsrate wird zwar auch das O/C gesteigert, was zu einem Absinken
der Spannung und damit verbunden der elektrischen Leistung fiithrt. Allerdings kann
durch den hohen Anteil der Riickfithrung des Brenngases der Brennstoffeinsatz signi-

fikant vermindert werden.

Um eine weitere Steigerung des Wirkungsgrades zu erreichen, wird betrachtet, wie
der elektrische DC-Wirkungsgrad sich in Abhéngigkeit der Systemparameter Rezir-
kulationsrate und Gasausnutzungsgrad des Stacks und Systems fiir eine konstante
Stacktemperatur verhélt. In Abbildung5.7 sind diese Zusammenhénge fiir eine Stack-
temperatur von 750 °C dargestellt. Der grau eingezeichnete Bereich stellt einen mog-
lichen Betriebsbereich der SOFC dar. Hierbei liegt das Sauerstoff- zu Kohlenstoffver-
héltnis O/C zwischen 1,7 und 2,6 und die FUgg,e zwischen 50 und 80 %. AuBerhalb
dieser Parameter ist ein Betrieb nur bedingt sinnvoll, da die Grenzen des Luft- und
Gasausnutzungsgrades fiir einen intakten Stackbetrieb nicht mehr eingehalten werden

konnen. Fir eine hohere FUgys nimmt der Wirkungsgrad wie zuvor beschrieben zu.
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Abbildung 5.7: Verlauf des elektrischen DC-Wirkungsgrades bei einer Stacktempera-
tur von 750 °C im Volllastfall in Abhéangigkeit der Systemparameter
Rezirkulationsrate und Gasausnutzungsgrad

Desto héher die FUgys wird, desto groier werden die Abstdnde des elektrischen Wir-
kungsgrades zwischen den Isolinien. Wie bereits weiter vorne erwahnt, wird vom Stack-
zulieferer eine optimale FUgqc von 60 % angegeben. Um diesen Wert von FUsggaqc
konstant zu halten, muss bei einer Erhohung von FUgy auch die Rezirkulationsra-
te grofler werden und der elektrische DC-Wirkungsgrad kann um 4 Prozentpunkte

gesteigert werden.

Energieflussdarstellung

Um ein besserers Systemverstiandnis zu erhalten, wird in diesem Abschnitt die Ener-
gieflussanalyse vorgestellt. Die Energiefliisse wurden iiber Gleichung 3.30 berechnet.
Abbildung 5.8 zeigt fiir den Fall des maximalen elektrischen Wirkungsgrades die Dar-
stellung der im System auftretenden Energiefliisse. Hierfiir werden fiir jeden Stoff-
strom sowohl die thermische als auch die chemische Energie der einzelnen Fluidstréme
bilanziert und schliefllich auf den unteren Heizwert des Methans bei einer Tempera-
tur von 25°C bezogen. Alle Energiefliisse werden auf eine Zufuhr von 100 % Methan
ins System referenziert. Fiir die Betrachtung der Energiefliisse werden die Warme-
iibertrager und Reformer (siehe Abb. 3.1) zusammengefasst und als ein Gasprozessor
betrachtet. Es findet keine Unterscheidung zwischen Anoden- und Kathodengaspro-

zessor statt. Der Brenner wird separat betrachtet. Der Energiegehalt des eintretenden
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Gasstroms wird durch die Rezirkulation und die Wérmertickgewinnung in den War-
metibertragern auf das 1,9-fache gesteigert bevor er auf die Anode des Stacks stromt.
Die Luft tritt bei Referenzbedingungen ins System ein, daher ist ihre Energie zu Be-
ginn bezogen auf diesen Zustand gleich Null. Im Warmeiibertrager WU 1 wird die
Luft unter Verwendung der thermischen Energie des Brennerabgases erwarmt und
steigert somit zusétzlich den Energieeintrag in den Stack um 57 Prozentpunkte. Fiir
die Bilanzierung des Stacks wird sowohl der Wérmeverlust an die Umgebung als
auch die thermischen Verluste bei der Umwandlung von Gleich- in Wechselstrom be-
trachtet. Zudem wird die Antriebsleistung des Kathodenluftgeblises berticksichtigt.
Der Brenner hat keinen direkten Kontakt zur Umgebung, damit die Wéarmeverluste
des Systems geringer sind. Hier findet die Umwandlung der im Brennstoff chemisch
gebundenen Energie in thermische Energie statt. In einem nachgeschalteten Warme-
iibertrager kann schliellich bei Abkiihlung auf Umgebungstemperatur der Rest der
im Abgas enthaltenen thermischen Energie genutzt werden. Dies entspricht in diesem

Fall 22 %, was gleichbedeutend mit dem thermischen Wirkungsgrad ist.

- Qver1 2 %
Qver1 9 % Pinv 3 %

Pgbkal %

Methan

Brenner ‘Wiérme-
auskopplung

Rezirkulation + Warmeriickgewinnung 90 %

Abbildung 5.8: Energiefliisse des Systems fiir den Betrachtungsfall des maximalen
elektrischen AC-Wirkungsgrades

5.2.2 Verhalten des Systems in Abhangigkeit der elektrischen

Leistung

Die bisherigen Untersuchungen wurden im Betrieb bei Volllast durchgefiihrt. In die-
sem Abschnitt soll die Abhéngigkeit der Parameter bei einer Variation der Leistung

untersucht werden, da dies fiir die Bewertung des Systems auch eine wichtige Rolle
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spielt. Wahrend des Betriebs kann hierfiir die Stromentnahme variiert werden. Be-
trachtet man bereits bei der Auslegung den Betrieb bei geringerer elektrischer Leis-
tung, kann dies statt einer Verringerung des Stroms auch durch den Einsatz einer
niedrigeren Zellzahl erreicht werden. Wenn die Zellzahl geandert wird, werden meist
auch die Gasprozessoren geeignet dimensioniert, um einer Verschlechterung des elek-
trischen AC-Wirkungsgrades entgegen zu wirken. Fiir die folgenden Untersuchungen
wird unter Verwendung des in Abbildung 3.1 vorgestellten Systemdesigns die Variati-

on des elektrischen Stromes betrachtet.

Variation der Stacktemperatur

In Abbildungb5.9 ist der Luftnutzungsgrad in Abhéngigkeit des elektrischen Stroms
dargestellt. In der linken Abbildung ist das Ergebnis fiir Warmedammung 1 gezeigt,
rechts fiir Warmedammung 3. Die Werte fiir die Warmedammungen sind in Tabelle
5.1 aufgelistet. Der Luftnutzungsgrad darf laut Angaben des Stackzulieferers nicht
hoher als 40 % sein, da sonst der Partialdruck des Sauerstoffs an der Kathode zu nied-

rig ist. Dieser unzuléssige Betriebsbereich ist schematisch durch den grauen Bereich

dargestellt.
— Ustack = 650 °C Ustack = 700 °C —— Ustack = 750 °C
0,5
0,4
= 0,3
~
-
< 0,2
: ! 0,1 : :
. : Volllast ! . . Yollast |
10 15 20 25 30 10 15 20 25 30
I/A I/A

Abbildung 5.9: Verlauf des Luftnutzungsgrades in Abhéngigkeit des Stroms fiir
verschiedene Temperaturen bei konstanter FUggqg =60% und
FUgys =80 %, links ohne Verbesserung der Warmedammung, rechts
mit Warmeddmmung 3

Mit dem verwendeten Systemdesign wird deutlich, dass man im Teillastfall keine so

hohe Stacktemperatur mehr erreichen kann, da der Luftvolumenstrom zu stark redu-
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ziert werden miisste und dadurch der Luftnutzungsgrad AU zu hoch werden wiirde
(Abb. 5.9 links). Im Gegensatz hierzu zeigt die rechte Darstellung in Abbildung5.9,
dass durch eine Reduzierung der Warmeverluste um 50 % im Teillastbetrieb bei 17 A
noch eine Stacktemperatur von 750°C in einem zuldssigen Bereich fiir AU erreicht
werden kann. Eine weitere Moglichkeit, die Stacktemperatur zu erhohen, ist die Erho-
hung der Eintrittstemperatur der Kathodenluft, die dem Stack zugefiihrt wird. Dafiir
miusste mehr Wérme vom Brennerabgas auf die Zuluft iibertragen werden, was sich
durch die Zufuhr von zusétzlichem Brenngas in den Nachbrenner realisieren lasst. Der

wesentliche Nachteil hierbei ist das Absinken des elektrischen Wirkungsgrades.

Einfluss der Warmedammung auf das thermische Verhalten

In diesem Abschnitt soll nun weiter untersucht werden, wie sich die Betriebsparame-
ter in Abhéngigkeit der Stromentnahme verhalten und wie sich eine Verbesserung
der Warmedammung insbesondere auf den elektrischen Wirkungsgrad auswirkt. Das
Ergebnis ist in Abbildung5.10 in Abhéngigkeit des Stroms dargestellt. Solange die
Stacktemperatur < 800°C ist, wurde der Luftausnutzungsgrad konstant bei 40 %
gelassen. Sobald die Stacktemperatur von 800°C erreicht wird, muss bei steigender
Sromentnahme die AU verringert werden, um den Stack zu kiihlen. Im linken Teil der
Darstellung sieht man die Ergebnisse bei der Verwendung von Warmedammung 1, im
rechten Teil sind die Ergebnisse fiir den Einsatz der Warmeddmmung 3 zu sehen. Fiir
die Berechnung wurde innerhalb der Betriebsgrenzen die AU solange erhoht, bis ent-
weder das Maximum fiir AU oder die Stacktemperatur erreicht wurde. Hélt man die
Parameter fiir die Gasausnutzung konstant, resultieren sowohl ein stromunabhéngiges
Sauerstoff- zu Kohlenstoffverhaltnis O/C als auch eine stromunabhéngige Rezirkulati-
onsrate. Im unteren Teil der Abbildung ist der Temperaturverlauf in Abhéngigkeit des
Stroms dargestellt. Die Stacktemperatur erhoht sich mit steigender Stromentnahme
aufgrund der exothermen Warmeproduktion im Stack. Durch diese erhohte Stack-
temperatur steigt auch die vom Stack produzierte elektrische Leistung aufgrund der
hoheren Zellspannung bei hoherer Temperatur an (Abb.5.10 Mitte). Bei niedrigerer
Stromentnahme liegt die Zellspannung bei gleicher Temperatur hoher, da die Nernst-
spannung aufgrund der geringeren Wasserkonzentration am Zellende hoher ist und die
Verluste innerhalb der Zellen kleiner sind (vgl. UI-Kennlinie aus Abb. 2.4). Aufgrund
dieses Effekts nimmt der elektrische Wirkungsgrad mit steigender Stromentnahme
leicht ab.
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Abbildung 5.10: Zusammenhang zwischen den Betriebsgrofien innerhalb der Betriebs-
rahmenbedingungen fiir eine maximale Stacktemperatur von 800 °C
und eine AU von 40 %, links mit Warmedammung 1, rechts mit War-
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Die Wérmeverluste der Komponenten nehmen mit steigender Stromentnahme zu, da
die Stacktemperatur und damit verbunden das Temperaturniveau im System hoher
liegt und gleichzeitig die Wéarmeverluste an die Umgebung durch die hoheren Volu-
menstrome ansteigen. Allerdings ist dieser Anstieg nicht linear. Bei hoherer Stroment-
nahme sind die Verluste im Vergleich zu einer niedrigeren Stromentnahme verhaltnis-
mafig geringer, was bedeutet, dass der thermische Wirkungsgrad durch die groflere
Menge an zur Verfiigung stehender Wérme ansteigt. Die Kombination aller Effekte

zeigt einen Anstieg des Gesamtwirkungsgrades.

In der rechten Darstellung wird die Stacktemperatur von 800°C bereits bei einer
Stromentnahme von etwa 19 A erreicht. Von da an nimmt der Luftnutzungsgrad mit
steigender Stromentnahme ab, da eine Kiithlung erforderlich ist, um die Stacktempera-
tur konstant zu halten. Ebenfalls gilt, dass der Gesamtwirkungsgrad fiir den Einsatz

der Warmedammung 3 hoher als fiir Warmedammung 1 ist.

Variation der Gasausnutzungsgrade

Fiir die Untersuchung der Leistungsmodulation soll ebenfalls der Einfluss einer Ande-
rung der Gasausnutzungsgrade betrachtet werden. In Abbildung5.11 ist das Ergeb-
nis fir eine Variation des Gasausnutzungsgrades des Stacks (links) und des Systems
(rechts) fir den Fall mit Warmeddmmung 1 dargestellt. Wird FUgg,qc bei gleichblei-
bender FUgys durch eine Verringerung der Rezirkulationsrate erhoht (Abb. 5.11 links),
nimmt der elektrische Wirkungsgrad zu. Der Grund hierfiir ist, dass die Stacktempera-
tur durch den erhohten Brennstoffumsatz hoher ist. Bei konstantem Luftnutzungsgrad
AU von 40 % wird die Stacktemperatur mit steigender Stromentnahme hoher, bis die
maximale Stacktemperatur von 800 °C erreicht wird. Fiir hohere FUg;,q wird diese
Temperatur bereits bei niedrigerer Stromentnahme erreicht, da weniger interne Re-
formierung stattfindet. Ist die Stacktemperatur fir die einzelnen Félle identisch, ist
auch der elektrische Wirkungsgrad gleich grofl. Der Abstand zwischen den Isolinien
wird fiir eine hohere Stromentnahme kleiner. Hier haben zwei Effekte einen Einfluss.
Fiir eine steigende Stromentnahme sinkt auf der einen Seite die Zellspannung, auf
der anderen Seite steigt die Temperatur an. Zusatzlich nimmt der Wasseranteil mit
steigender FUgac zu und senkt die Zellspannung. Dies verringert ebenfalls den Wir-
kungsgrad. Die Summe aller Effekte ergibt den dargestellten Verlauf. Analog zum
DC-Wirkungsgrad ergibt sich auch der AC-Wirkungsgrad. Mit steigender FUggaux
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wird auch der thermische Wirkungsgrad grofler, da die thermischen Verluste der ein-
zelnen Komponenten, vor allem im Anodenpfad, sinken. Sowohl die Verluste des An-
odengasprozessors als auch die der Rohrleitungen werden aufgrund der geringeren

Volumenstrome durch die verringerte Rezirkulationsrate kleiner.
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Abbildung 5.11: Wirkungsgrad in Abhéangigkeit des Stroms fiir eine konstante AU
von 40 % fiir verschiedene FUgaex (links) und FUgys (rechts)

In der rechten Darstellung von Abbildungb5.11 ist der Einfluss einer Variation des
Systemgasausnutzungsgrades FUgys dargestellt. Mit steigender FUgys sinkt der elek-
trische Wirkungsgrad aufgrund der niedrigeren Stacktemperatur (Abb.5.11 unten)
bei identischem Luftnutzungsgrad von 40 %. Die geringere Stacktemperatur fithrt zu
einer niedrigeren Spannung und damit verbunden zu einer geringeren Leistung. Die-
se Sachverhalte wurden bereits in Zusammenhang mit Abbildung 5.4 erlautert. Der
thermische Wirkungsgrad nimmt aufgrund der steigenden Gasausnutzung im System

ab. Dadurch sinkt auch der Gesamtwirkungsgrad.
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Zusammenfassend lédsst sich sagen, dass es fiir eine Variation des Stroms schwierig
ist, sich in zuldssigen Betriebsbereichen fiir den Luftnutzungsgrad und die Stack-
temperatur zu bewegen. Eine Erhohung der FUg,q flihrt zu einer Steigerung des
Gesamtwirkungsgrades bei gleichbleibendem elektrischen Wirkungsgrad. Eine Steige-

rung der FUgys zeigt nur in Verbindung mit einer steigenden FUg,x eine Erhohung

des Gesamtwirkungsgrades.
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Festoxidbrennstoffzellen konnen sehr hohe elektrische Wirkungsgrade erzielen. Da-
her eignen sie sich optimal fiir die dezentrale Energieversorgung. Im Bereich kleiner
Leistungsklassen < 1,5 kW, gibt es bereits erste Anlagen auf dem Markt, die an End-
kunden vertrieben werden. Fur die Realisierbarkeit groflerer Leistungsklassen besteht
noch erhohter Forschungsbedarf. Eine Moglichkeit ist der Einsatz mehrerer Stacks. In
dieser Arbeit wurden verschiedene Moglichkeiten fiir die gas- und luftseitige Verschal-
tung mehrerer SOFC-Stacks analysiert und die Konzepte nach verschiedenen Bewer-
tungskriterien evaluiert, um optimale Parameter fiir den elektrischen Wirkungsgrad

und die Gesamtleistung zu erzielen.

In Kapitel 2 wurde der Stand der Technik von Brennstoffzellen mit dem Schwerpunkt
auf SOFC-Systeme vorgestellt. Die elektrochemischen Grundlagen wurden zusammen
mit dem komplexen Aufbau des Systems und den verwendeten Kenn- und Bewertungs-
groffen dargestellt. Zudem wurde eine Literaturrecherche zur Modellierung von SOFC-
Systemen durchgefiihrt und ausgewertet. Fiir die Diskretisierung des Gesamtsystems
gibt es bisher wenige Arbeiten. In einigen Modellen wurde der SOFC-Stack detailliert
betrachtet und diskretisiert, nicht aber die Komponenten der balance of plant. Hau-
fig wurden die thermischen Verluste oder die Wechselwirkungen der Komponenten
untereinander vernachléassigt und die Wérmetibergangskoeffizienten nicht berechnet,
sondern als konstant angenommen. Bei vielen Modellen war die experimentelle Vali-

dierung unzureichend.

Um optimale elektrische Wirkungsgrade bei verschiedenen Betriebsbedingungen zu er-
zielen, ist es wichtig, ein genaues Verstandnis vom Verhalten der Komponenten unter
Betrachtung von Temperatur- und Konzentrationsverteilungen und unter Berticksich-
tigung thermischer Wechselwirkungen in diesem komplexen System zu erhalten. Es
wurde zunichst ein multiphysikalisches Quasi-2D-Simulationsmodell mit einer Diskre-
tisierung in Stromungsrichtung mit der Software SimulationX entwickelt (Kapitel 3).

Es wurden in der Literatur iibliche Annahmen fir die Modellierung getroffen. Fiir die
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Vereinfachung der Komplexitdt wurde die Strahlung in den Warmeiibertragern und

im Stack, sowie die elektrochemische Reaktion von CO im Stack vernachlassigt.

Die Anzahl an ortlichen Diskretisierungsschritten wurde als Kompromiss zwischen
Rechenzeit und Genauigkeit der Ergebnisse gewéhlt. Die Elektrochemie des Simulati-
onsmodells wurde mit experimentellen Daten fiir die U [-Kennlinie parametriert und
validiert. Zudem fand ein Vergleich mit experimentellen Daten in verschiedenen Be-
triebspunkten statt, um das thermische Verhalten des Systems und die auftretenden
Druckverluste zu validieren. Hierfiir wurden zunéchst die Gasprozessoren getrennt
voneinander unter Verwendung verschiedener Experimente bei unterschiedlichen Be-
triebsparametern parametriert und validiert. Schliefllich wurde mit den gewonnenen

Erkenntnissen das Gesamtsystemmodell validiert.

Fiir den Anodengasprozessor und das Gesamtsystem gibt es bisher noch wenige expe-
rimentelle Daten im stationdren Zustand. Mit neuen Datensédtzen konnte eine weitere
Validierung des Modells durchgefiihrt werden, um die korrekte Abbildung des Betriebs

in anderen Betriebspunkten zu zeigen.

Um verschiedene Moglichkeiten fiir die Leistungsskalierung bei SOFC-Systemen zu
evaluieren, wurde eine umfangreiche Literaturrecherche durchgefiithrt (Kapitel 4). Dar-
aus wurden systematisch alle theoretisch moglichen Konzepte und Varianten abge-
leitet und in Form eines morphologischen Kastens dargestellt. Mit dem entwickel-
ten Simulationsmodell wurden anschlieSend die einzelnen Moglichkeiten der gas- und
luftseitigen Verschaltung der Stacks untersucht, um herauszuarbeiten, mit welchem
Konzept hohe Wirkungsgrade erzielt werden konnen. Zusétzlich zu den Varianten der
seriellen und parallelen Verschaltung der Stacks wurden Konzepte wie Anodenabgas-
rezirkulation, Zwischenkiihlung, sowie Gaseindiisung bei der seriellen Verschaltung
betrachtet. Der Stand der Technik ist der Einsatz einer parallelen Durchstrémung der
Stacks mit Gas und Luft unter Verwendung einer Anodenabgasrezirkulation mit elek-
trischen AC-Wirkungsgraden von bis zu 59 %. Durch die serielle Gasfithrung konnte
in der Simulation eine Steigerung des Wirkungsgrades um 4 Prozentpunkte erzielt
werden. Die Eindiisung von frischem Brenngas oder Luft fithrt aufgrund des zusétz-
lichen Brenngaseinsatzes zu keiner Steigerung des elektrischen Wirkungsgrades. Bei
der Betriebsstrategie kann weiter unterschieden werden, ob die Zellzahl des zweiten
Stacks reduziert wird oder er mit einer niedrigeren Stromentnahme wie der erste
Stack betrieben wird, um ihm die gleiche Absolutmenge an Gas pro aktiver Zellfla-

che zuzufithren. Letzteres hat wiederum den Nachteil, dass der apparative Aufwand
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durch einen weiteren Wechselrichter hoher ist. In beiden Féllen sinkt die elektrische

AC-Leistung des Stacks bei gleichzeitig steigendem Wirkungsgrad.

Die Konzepte mit Anodenabgasrezirkulation ermoglichen die héchsten elektrischen
Wirkungsgrade bis zu 63 %. Werden mehrere Stacks eingesetzt, so kann auch eine
Kombination zwischen einer parallelen und seriellen Gaszufuhr gewahlt werden. Da-

durch konnten in der Simulation Wirkungsgrade bis zu 65 % erreicht werden.

Fiir das parallele Konzept wurden weitere Einflussfaktoren untersucht. Zum einen
wurde das Teillastverhalten der Stacks betrachtet, um eine schnelle Dynamik bei
der Modulierbarkeit zu erhalten. Hierfiir bietet es sich an, nicht alle Stacks in den
Teillastbetrieb zu tiberfithren, sondern einen Teil komplett abzuschalten und weiterhin
mit Luft zu durchstromen. Dies wird fiir zukiinftige Systemanwendungen wichtig, bei

denen Regelenergiebereitstellung eine wichtige Rolle spielt.

Die Untersuchung der Ungleichverteilung von Gas und Luft auf die Stacks und auch
die Betrachtung des Systemverhaltens unter Berticksichtigung von Degradationsme-
chanismen zeigen eine signifikante Auswirkung auf das Systemverhalten. Die Ungleich-
verteilung von Gas zeigte hierbei einen wesentlich grofleren Einfluss auf die Stacktem-
peratur als die Ungleichverteilung von Luft, da das thermische Verhalten durch die
direkte Riickkopplung der beiden Faktoren endotherme Reformierung und exotherme
elektrochemische Reaktion bestimmt wird. Bereits wenn ein Stack weniger Gas erhalt,
fithrt dies zu Abweichungen in der Temperatur von 20 K. Die Mittelwerte am Aus-
tritt der Stacks dndern sich allerdings nur unwesentlich, sodass eine Auswirkung auf
das Systemverhalten gering ist. Es wurde gezeigt, dass durch eine Regelung auf die
mittlere Stacktemperatur oder die maximal auftretende Stacktemperatur die Tempe-
raturspreizungen zwischen den einzelnen Stacks geringer werden. Als Abschluss dieses
Kapitels wurde betrachtet, welchen Einfluss die Temperaturabhédngigkeit der Degra-
dation auf die Lebensdauer der Stacks hat. Hierfiir wurde ein vereinfachter Ansatz
basierend auf Daten des Forschungszentrum Jiilichs implementiert. Im Fall der gerings-
ten Degradationsrate konnte durch den starken Temperaturanstieg bedingt durch die
Degradation der Zellen lediglich eine Lebensdauer von 50.000 Stunden erreicht wer-
den. Durch Anpassen der Betriebsstrategie mit Hilfe einer geeigneten Regelung auf
eine Stacktemperatur von 725°C konnte eine Lebensdauer von 80.000 Stunden bei

einer Degradationsrate von 0,3 % pro 1.000 Stunden erzielt werden.

Fiir die Realisierbarkeit der verschiedenen Verschaltungskonzepte sollte in weiteren

Arbeiten die elektrische Verschaltung der Stacks gepriift werden, um Probleme mit der
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6 Zusammenfassung und Ausblick

elektrischen Isolierung oder Hot Spots zu vermeiden. Des Weiteren sollte im Rahmen
einer Wirtschaftlichkeitsbetrachtung unter Beriicksichtigung der Kosten und Verfiig-
barkeit der Komponenten (Wechselrichter, Rezirkulationsgeblése, Stack) die Realisier-

barkeit der Konzepte und der jeweilige Wartungsaufwand abgeschéatzt werden.

Durch die Verwendung eines Regressionsmodells wurde schliefSlich eine Sensitivitats-
analyse verschiedener Betriebsparameter des SOFC-Systems auf den thermischen,
elektrischen und Gesamtwirkungsgrad in Abhéngigkeit der Stacktemperatur und der
Leistungsmodulierung durchgefithrt (Kapitel 5). Bei einer Erhohung der Gasausnut-
zung im System (FUgys), das bedeutet einer Erhéhung der Rezirkulationsrate bei
gleichzeitiger Verringerung des zugefiihrten Methanvolumenstroms, kann der elektri-
sche Wirkungsgrad bei konstanter Stacktemperatur erhoht werden. Der Gesamtwir-
kungsgrad fallt durch den sinkenden thermischen Wirkungsgrad. Eine Erhéhung des
Gasausnutzungsgrades des Stacks (FUggack) wird durch eine Verringerung der Rezir-
kulationsrate erreicht und zeigt bei konstanter Temperatur nur eine minimale Aus-
wirkung auf den elektrischen Wirkungsgrad, da die Brennstoffzufuhr in das System
konstant bleibt. Auch eine Minimierung der thermischen Verluste durch die Opti-
mierung der Warmedammung der Komponenten zeigt bei konstanter Temperatur
nur minimale Auswirkungen auf den elektrischen Wirkungsgrad. Allerdings konnten
durch diese Mafinahme sehr hohe Werte fiir den Gesamtwirkungsgrad gezeigt wer-
den. Damit gelangt man zu der Erkenntnis, dass fiir eine Maximierung des elektri-
schen Wirkungsgrades eine hohe Rezirkulationsrate besonders wichtig ist, um eine
hohe Gasausnutzung des Systems zu erreichen. Es konnte ein AC-Wirkungsgrad von
63,4 % bei einer Stacktemperatur von 800 °C vorhergesagt werden. Fur das Erreichen
eines moglichst hohen Gesamtwirkungsgrades hingegen ist die Rezirkulationsrate ge-
ringer zu wéhlen, um eine hohe Gasausnutzung des Stacks und eine Verringerung
der thermischen Verluste zu erhalten. In Abhéngigkeit der Stacktemperatur konnte
fiir verschiedene charakteristische Kenngrofien des Stacks ein Betriebsbereich abgelei-
tet werden, in dem der maximale DC-Wirkungsgrad dargestellt werden kann. Dieser
hangt stark von der zulassigen FUgia ab. Bleibt man nach Herstellerempfehlungen
beim optimalen Wert von FUgpa = 60 %, erreicht man bei einer Stacktemperatur
von 750°C im Volllastbetrieb n¢ pe = 65 %.

Die Untersuchung der Modulierbarkeit des Systems ergab, dass es im Teillastfall ohne
eine Minimierung der thermischen Verluste der Komponenten schwierig ist, geeignete

Beriebstemperaturen zu erzielen. Auch fir den Teillastfall wurde der Einfluss von ver-
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schiedenen Gasausnutzungsgraden untersucht. Eine Erhohung der FUgy,q fithrt zu
einer Steigerung des Gesamtwirkungsgrades bei gleichbleibendem elektrischen Wir-
kungsgrad, wohingegen eine Steigerung der FUgy nur in Verbindung mit einer stei-

genden FUgg,q eine Erhohung des Wirkungsgrades mit sich bringt.

Mit diesen Erkenntnissen kann der Systembetrieb geeignet angepasst werden, um
maximale elektrische Wirkungsgrade zu erzielen. Da hohe Luftnutzungsgrade und
niedrige O/C-Verhéltnisse hohe Wirkungsgrade gezeigt haben, muss die Sensitivitit
der Verkokung im Reformer und des Luftnutzungsgrades im Stack weiter untersucht
werden. Damit konnte durch eine Anpassung der Betriebsgrenzen ein optimaler Be-

riebsbereich identifiziert werden.

Diese Arbeit zeigt die Komplexitdt der Leistungsskalierung und Optimierung eines
SOFC-Systems. Anhand eines entwickelten Quasi-2D-Simulationsmodells wurde durch
eine geeignete Abbildung der chemischen und thermischen Wechselwirkungen gezeigt,
dass es moglich ist, das Gesamtsystem und verschiedene Stackverschaltungen im opti-
malen Betriebsbereich eines maximalen elektrischen Wirkungsgrades auszulegen. Da-
mit kann der Primérenergieeinsatz bei der Stromerzeugung reduziert werden und ein

wichtiger Beitrag zum Klimaschutz geleistet werden.
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Anhang

Anhang A

T <1000 K
a1 /1 az /K1 az / K2 as | K3 as / K™% ag /1 ar /1
Ar 2,5 0 0 0 0 -745,375 4,37967491

CHy 5,14987613  -0,01367098  4,9180-10™°  -4,8474-10~8  1,6669-10711  -10246,6476 -4,64130376

CO  3,57953347 -0,00061035 1,0168-10~6  9,0701-10~10 -9,0442-10~13  -14344,086  3,50840928

CO2  2,35677352 0,0089846 -7,1236-10~6 2,4592.107%  -1,4370-10713  -48371,9697  9,90105222

Ho 2,34433112  0,00798052  -1,9478-107° 2,0157-1078  -7,3761-107'2  -917,935173  0,68301024

HO  4,19864056 -0,00203643  6,5204-10~6  -54880-10~9  1,7720-10~!2  -30293,7267  -0,84903221

Nz  3,53100528 -0,00012366 -5,0300-10-7  2,4353-10~9  -1,4088-10~!2  -1046,97628  2,96747468

Oz  3,78245636  -0,00299673  9,8473-10~6  -9,6813-1079  3,2437-10~12  -1063,94356  3,65767573

Tabelle A.1: NASA-Koeffizienten fiir den Bereich 7' < 1000 K nach McBride et al. [71]

T >1000 K
a1 /1 az /K1 az / K2 aq | K3 as | K™% ag /1 ar /1
Ar 2,5 0 0 0 0 -745,375 4,37967491

CHy 1,63552643  0,01008428 -3,36916-10~%  5,34959-10~1°  -3,15519-107'*  -10005,6455  9,99313326

CO  3,04848583 0,00135173  -4,85794-10~7  7,88536-10~ 11  -4,69807-10~15  -14266,1171  6,0170979

CO2  4,63659493  0,00274132  -9,95829-1077  1,60373-10~'0  -9,16103-10715  -49024,9341  -1,93534855

Ho 2,93286579  0,00082661  -1,46402-10~7  1,54100-107'*  -6,88804-10~16  _813,065597  -1,02432887

H,O  2,67703787 0,00297318  -7,73770-10~7  9,44337-10~1!  -4,26901-10~15 -20885,8938  6,88255571

N2 295257626  0,0013969  -4,92632-10~7  7,86010-10~11  -4,60755-10-1° -923,948645  5,87189252

Oz  3,66096083  0,00065637 -1,41149-10~7  2,05798-10~11 -1,29913.101% -1215,97725  3,41536184

Tabelle A.2: NASA-Koeffizienten fiir den Bereich 7' > 1000 K nach McBride et al. [71]
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Anhang

Anhang B

273 < T < 1473 K

by/1 ba/1 b3/1 by/1 bs/1 bsg/1 br/1
Ar  -3,0982 97851 -922,67 912,64 -593,76 217,79  -33,919
CHy -9,9989 520,37 -543,82 548,11 -367,06 140,48  -22,92

CO  -49137 793,65 8759 883,75 572,14 208,42  -32,298
COy  -20,434 680,07 -432,49 24422 85929 14,45  -0,4564
H, 15,553 209,78 -24434 24941 -167,51 62,966 -9,9892
HoO -6,7541 244,93 4195  -522,38 348,12 -126,96 19,591
No 12719 771,45 -809,2 832,47 -553,93 206,15  -32,43
Os  -1,6918 889,75 -892,79 905,98 -598,36 221,64 -34,754

Tabelle B.1: Koeffizienten fiur die dynamische Viskositét pg nach Todd etal. [73]

273 < T < 1473 K
c1 /1 ca /1 ez /1 cs /1 cs /1 ce /1 cr /1
Ar  -0,1331 10,404 -18,61 26,039 -20,573 85311 -1,4444
CH, 04796 1,8732 37,413  -47,44 38251 -17,283 32774
CO -0,2815 13,999 -23,186 36,018 -30,818 13,379  -2,3224
CO, 2,8888 -27,018 129,65 -233,20 216,83 -101,12 18,698
H> 1,504 62,892 -47,19 47,763  -31,939 11,972 -1,8954

H>O  2,0103 -7,9139 35,922 -41,39 35,993  -18,974  4,1531
N2 -0,3216 14,81 -25,473 38,837  -32,133 13,493  -2,2741
O2 -0,1857 11,118  -7,3734 6,713 -4,1797 1,491 -0,2278

Tabelle B.2: Koeffizienten fir die Warmeleitfahigkeit des Fluids Ay s nach Todd
etal. [73]
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Anhang

Anhang C

273,15 < T < 647,096 K
k ng /1 k ng /1
1 0,116 705 214 527 67 - 10%

0,149 151 086 135 30 - 102

- 0,724 213 167 032 06 - 10° - 0,482 326 573 615 91 - 10*

— 0,170 738 469 400 92 - 102 0,405 113 405 420 57 - 108

6
7
8
9

0,120 208 247 024 70 - 105 — 0,238 555 575 678 49

T > | W | N

- 0,323 255 503 223 33 - 107 10 0,650 175 348 447 98 - 103

Tabelle C.1: Koeffizienten fiir die Berechnung des Séttigungsdampfdruckes pg,s fiir die
Gleichungen 3.45 - 3.46 nach IAWPS [76]
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