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Kurztassung

Endliche Olreserven und Klimaschutz treiben die Entwicklung neuer Technologien zur
Erzeugung von Energie voran. Hochtemperaturbrennstoffzellen wie die Festoxidbrenn-
stoffzelle (Englisch: Solid Oxide Fuel Cell SOFC) bieten eine umweltfreundliche und ef-
fiziente Alternative zu konventionellen Energieerzeugungssystemen. Ihr Einsatzbereich
reicht von der Deckung des elektrischen und thermischen Energiebedarfs in Einzelhaus-
halten bis hin zur Funktion als zentrales Heizkraftwerk.

Ammoniak NH; ist eine weit verbreitete Chemikalie, die aus der katalytischen Syn-
these von Wasserstoff und Stickstoff entsteht. Das Ziel dieser Arbeit war, mithilfe der
Simulation des Volllastpunktes einer mit Ammoniak betriebenen SOFC-CHP-Anlage
(Englisch: Combined Heat and Power CHP) herauszufinden, inwiefern sich das NH;
als Brennstoff fiir die SOFC eignet.

Die vorliegende Arbeit teilt sich in drei wesentliche Bereiche. Im ersten Teil wurden die
Erkenntnisse aus der Literaturrecherche zu den Themen SOFC und NH; als Brennstoff
fiir die SOFC zusammengefasst. Beziiglich des NH; wurde zwischen trockenem und
feuchtem NH; unterschieden.

Im zweiten Teil wurde die Darstellung des Betriebsprozesses der SOFC als Kraft-
Wirme-Kopplungs-Anlage (KWK) in der Simulationsumgebung MATLAB/Simulink um-
gesetzt. Das entwickelte Modell wurde fiir die Darstellung stationdrer und dynamischer
Prozesse basierend auf dem thermodynamischen Gleichgewicht ausgelegt. Thermische
Verluste wurden nicht berticksichtigt. Die Modellvalidierung wurde fiir stationédre Be-
triebspunkte durchgefiihrt.

Im dritten Teil wurden anhand des entwickelten Simulationsmodells die stationdren
Volllastpunkte der mit trockenem und feuchtem NH; betriebenen SOFC-CHP-Anlage
dargestellt. Mit einer gegebenen Brennstoffleistung von 10 kW, einem Brennstoffausnut-
zungsgrad von 9o % bezogen auf das System und 8o % bezogen auf den Brennstoffzel-
lenstack sollten 6,5 kW elektrische Leistung erzeugt werden.

Die Simulationsergebnisse zeigten, dass im Betrieb des gewahlten SOFC-Systems und
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unter Vernachldssigung von Verlusten mit trockenem NH; 6,3 kW elektrische Leistung
erzeugt werden konnen. Im Betrieb mit feuchtem NH; mit einem Wassergehalt von
30 vol-% konnte eine elektrische Leistung von 6,2 kW erreicht werden.

Die Untersuchungen in dieser Arbeit zeigten, dass sich das NH; auf Basis des ther-
modynamischen Gleichgewichts sehr gut als Brennstoff fiir die SOFC eignet und das
System eine vielversprechende Alternative zum Erdgasbetrieb darstellt.

Vi



Abstract

Finite oil reserves and climate protection are current hot topics pushing the development
of new technologies for the power generation. High temperature fuel cells such as the
solid oxide fuel cell SOFC offer an environmentally friendly and efficient alternative to
conventional power generation systems. Its application field ranges from the coverage of
the electric and thermal energy demand in single-family houses to the functionality as a
central power system.

Ammonia NHj; is a common chemical, which is produced through the catalytic syn-
thesis of hydrogen and nitrogen. The target of this study was to determine the feasibility
of NH; as a fuel for the SOFC-CHP system (Combined Heat and Power CHP) in a
simulation model of the full-load operation.

The current study consists of three main parts. Within the first part the theoretical
fundamentals of the SOFC technology and NHj; as a fuel for the SOFC were outlined.
Regarding the NH; also the impact of wet fuel was examined.

Within the second part a simulation model was developed in MATLAB/Simulink
displaying the operating process of the SOFC-CHP system. The model was designed to
depict both, stationary and dynamic processes based on the thermodynamic equilibrium.
The model validiation was only performed for the stationary operation mode.

The third part contained the simulation of the full-load operation of the SOFC-CHP
system fueled with dry and wet ammonia. Given a fuel capacity of 10 kW, a fuel utili-
zation of 9o % with regard to the system and 8o % with regard to the fuel cell stack, the
generation of 6,5 kW of electric power was the target.

The simulation results showed that 6,3 kW electric power can be reached when dry
ammonia was used as fuel. When the SOFC system was fueled with wet ammonia con-
taining 30 vol-% of water, the electric power was reduced to 6,2 kW. In both cases thermal
losses were neglected. The results of this study proved that, based on the thermodynamic
equilibrium, ammonia is a suitable fuel for the SOFC, showing a comparable performan-
ce with that of natural gas.
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1 Einleitung

Die Festoxidbrennstoffzelle (Englisch: Solid Oxide Fuel Cell SOFC) ist eine energieetfizi-
ente und schadstoffarme Technologie zur Herstellung elektrischer Energie. Eingesetzt in
einem System zur Kraft-Warme-Kopplung kann die neben der elektrischen Energie ent-
stehende Abwérme als thermische Energie genutzt werden. Solche SOFC-CHP-Anlagen
(Englisch: Combined Heat and Power CHP) erreichen einen Gesamtwirkungsgrad von
tiber 9o %. Durch den weiten Leistungsbereich von wenigen Kilowatt bis hin zu Mega-
watt eignet sich die SOFC-CHP-Anlage sowohl als Strom- und Warmeversorgungsein-
heit fiir den Einzelhaushalt als auch fiir den Einsatz in einem Heizkraftwerk. [1, 2] Ein
weiterer Vorteil der SOFC ist die Flexibilitat hinsichtlich des Brennstoffes. Neben reinem
Wasserstoff konnen, in Kombination mit einer vorgeschalteten Reformereinheit, auch
Kohlenwasserstoffe wie Erdgas bzw. Methan CH4 und vergaste Biomassd| eingesetzt
werden. Die Herausforderung fiir die Hersteller liegt vor allem in der Optimierung der
Lebensdauer und den nach wie vor hohen Herstellungskosten. Aufgrund der hohen Effi-
zienz gilt die SOFC dennoch als vielversprechende Losung im Bereich der erneuerbaren
Energieversorgung. [4]

Ammoniak ist die Verbindung aus einem Stickstoffatom und drei Wasserstoffatomen
und trdgt die Summenformel NH3. Es dient als Ausgangsstoff fiir die Weiterverarbei-
tung zu vielen stickstoffhaltigen Erzeugnissen und zdhlt damit zu den meistproduzier-
ten chemischen Verbindungen. Der Hauptanteil des produzierten Ammoniaks findet in
der Diingerindustrie Verwendung, zu den weiteren Abnehmern zdhlen die Sprengst-
offindustrie sowie die Kiithlmittelindustrie. [5), [6] Seine physikalischen und chemischen
Eigenschaften machen das Ammoniak zu einem interessanten Brennstoff, dessen Einsatz
in einer SOFC-CHP-Anlage in dieser Arbeit ndher untersucht wird. Das Ziel der vorlie-
genden Arbeit ist die Simulation und Beurteilung eines stationdren Volllastpunktes einer
mit Ammoniak betriebenen SOFC-CHP-Anlage.

'Fur die Verwendung von Biomasse in der SOFC ist die Entstaubung und Entfernung chemischer Be-
gleitstoffe (S, CL...) notwendig [j3].



1 Einleitung

Die vorliegende Arbeit besteht aus drei wesentlichen Abschnitten. Der erste Teil ent-
hélt die theoretischen Grundlagen, die fiir das Verstiandnis der folgenden praktischen
Teile als wichtig erachtet werden. Es sei vorweggenommen, dass ein gewisses Grund-
verstandnis der behandelten Materie dennoch vorausgesetzt wird. In den theoretischen
Grundlagen werden die Funktionsweise der SOFC sowie das SOFC-System als Kraft-
Wiarme-Kopplungs-Gerdt beschrieben. Anschlieffend wird auf die Eigenschaften des
Ammoniaks bzw. des Ammoniak-Wasser-Gemisches als Brennstoff fiir die SOFC ein-
gegangen. Der zweite Teil dieser Arbeit umfasst die Entwicklung und Validierung des
Simulationsmodells in MATLAB/Simulink. In der Vergangenheit beschiftigten sich be-
reits zwei Masterarbeiten mit der Entwicklung eines dynamischen Simulationsmodells
einiger Komponenten einer SOFC-Anlage [7, 8]. Auftbauend auf der Arbeit von Sou-
kup [7] liegt der Schwerpunkt dieser Arbeit auf der Erstellung eines Modells des Gleich-
gewichtsreaktors, eines Modells zur Berechnung der Druckverluste sowie auf der Be-
rechnung der Leistungskenngrofien des Systems. Das fertige Simulationsmodell soll fa-
hig sein, auf Basis des thermodynamischen Gleichgewichts sowohl stationére als auch
dynamische Prozesssimulationen durchzufiihren. Zur Bewertung der Tauglichkeit des
neuen Modells liegen Simulationsergebnisse der AVL fiir den stationdren Betrieb des
SOFC-Systems mit Erdgas vor. Im Rahmen dieser Arbeit wurden die stationdren Simu-
lationsergebnisse im Teil- bis Volllastbereich verglichen. Den dritten wesentlichen Teil
dieser Arbeit bildet die Anwendung des Simulationsmodells fiir den Betrieb mit Ammo-
niak. Dazu wurde der Einsatz von trockenem Ammoniak im stationdren Volllastpunkt
und der Einsatz von Ammoniak und Wasser im Mischungsverhiltnis von 70 zu 30 vol-%
dargestellt und diskutiert. Den Schluss dieser Arbeit bilden die Zusammenfassung samt-
licher Ergebnisse sowie ein kurzer Ausblick.



2 Theoretische Grundlagen

Dieses Kapitel teilt sich in zwei Teile. Der erste Teil bezieht sich auf das Thema SOFC.
Dazu wird zunéchst kurz das Prinzip der Brennstoffzelle am Beispiel einer SOFC vorge-
stellt und darauf aufbauend die Berechnung der Leistungskenngrofien der SOFC erklart.
Im Anschluss wird auf die prinzipielle Funktionsweise einer SOFC-CHP-Anlage einge-
gangen. Im zweiten Teil werden die Eigenschaften des Ammoniaks als Brennstoff fiir die
SOEFC beschrieben, wobei zwischen Ammoniak im trockenen und im feuchten Zustand
unterschieden wird.

2.1 Grundlagen der SOFC-Technologie

Mit einer Betriebstemperatur, die tiblicherweise zwischen 750 und 1000 °C liegt, zdhlt die
SOFC zu den Hochtemperatur-Brennstoffzellen [g]. Da sich die vorliegende Arbeit auf
die Anwendung der SOFC beschriankt, beziehen sich die weiteren Ausfithrungen auf
diesen Brennstoffzellentyp. Erlduterungen zu diversen anderen Brennstoffzellentypen
und ihren Einsatz konnen in der Literatur [9, 10] nachgelesen werden.

2.1.1 Funktionsprinzip der SOFC

Brennstoffzellen dhneln in ihrem Zweck technischen Feuerungen, welche durch Oxida-
tion geeigneter Brenngase ihre Reaktionsenthalpie freisetzen. Wahrend bei Verbrennu-
nungsmaschinen im konventionellen Sinn die chemische Energie des Brennstoffs zu-
ndchst in thermische Energie umgewandelt wird und daraus in Folge erst mechanische
Energie entsteht, wird in der Brennstoffzelle aus der im Brennstoff gespeicherten che-
mischen Energie, durch Freisetzung der Reaktionsenthalpie, direkt elektrische Energie
erzeugt. [11] Die Brennstoffzelle ermoglicht folglich die direkte Stromerzeugung, wobei
die Abwidrme, insbesondere im Fall der Hochtemperaturbrennstoffzellen wie der SOFC,
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fiir Heizzwecke genutzt werden kann. Der Weg, wie aus der chemischen Energie elek-
trische Energie gewonnen wird, ist in Abbildung zu sehen.

Elektronen e
—
—9 @

Brennstoff H, + CO q h Sauerstoff O,

O,-lonen

< (@)

Elektrolyt*

Wasser H,0 Rathods

+ Kohlenstoffdioxid CO, h

+ Abwédrme

Katalysator *Yttriumdotiertes Zirkoniumdioxid

Abbildung 2.1: Prinzip der SOFC

Die Brennstoffzelle ist ein galvanisches Element, das heifst, sie besteht aus zwei Elek-
troden und einem dazwischenliegenden Elektrolyten, der fiir die Leitung der Ionen zu-
standig ist. Bei den Elektroden wird zwischen der Anode und Kathode unterschieden,
wobei die Anode der Brenngaselektrode und die Kathode der Sauerstoffelektrode ent-
spricht. Es gilt aufferdem, dass an der Anode die Oxidation (Elektronenabgabe) und
an der Kathode die Reduktion (Elektronenaufnahme) stattfindet. Folglich wird in der
Brennstoffzelle der Brennstoff an der Anode unter Elektronenabgabe oxidiert und die-
se Elektronen iiber einen dufSeren Kreis zur Kathode geleitet. Dort wird der Sauerstoff
unter Elektronenaufnahme reduziert und die entstehenden Sauerstoffionen O* durch
den Elektrolyten zum anodenseitigen Brennstoff geleitet, wo sie mit dem Brennstoff rea-
gieren. Wie aus Abbildung |2.1| erkennbar, wird als Brennstoff der SOFC Wasserstoff H,
oder Kohlenstoffmonoxid CO eingesetzt. Da in der SOFC im Betrieb Temperaturen iiber
500 °C herrschen, konnen prinzipiell auch fossile Vorstufen des Wasserstoffs mit Hil-
fe eines Katalysators direkt an der Zelle reformiert und als Brennstoff eingesetzt wer-
den. Weshalb die Zufuhr von reinem Wasserstoff oder Kohlenstoffmonoxid dennoch

'Eigene Darstellung in Anlehung an [9]
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von Vorteil ist, wird aus den Erlduterungen der Nernstspannung in Kapitel deut-
lich. Als Reaktionsprodukt der SOFC entsteht neben Strom und Abwéarme Wasser H,O
und im Betrieb mit kohlenstoffhaltigen Brengasen zuséatzlich Kohlenstoffdioxid CO,.
Der Elektrolyt der SOFC ist ein fester Ionenleiter. Wie der Name impliziert, handelt es
sich um einen festen keramischen Werkstoff, etwa yttriumdotierten Zirkoniumdioxid
(YSZ). [9, 0] Die in der SOFC auftretenden Reaktionen sind in Tabelle zusammen-
gefasst:

Tabelle 2.1: Auftretende Reaktionen in der SOFC [g]

Ort Reaktionsgleichung

Anode H, + O* — H,O + 2¢° Oxidation/ Elektronenabgabe
CO+ 0> — CO, + 2¢

Kathode % O, + 26 — O* Reduktion/ Elektronenaufnahme

Gesamtzelle H, + % O, — H.O Redoxreaktion
CO+ 30, — H,0

2.1.2 Leistungskenngrollen einer SOFC

Um die Betriebsweise einer Brennstoffzelle zu verstehen, ist es hilfreich, zunichst die
maximale und theoretisch erreichbare Leistung zu definieren. Im Anschluss wird un-
ter Beriicksichtigung der auftretenden Verluste aufgrund nicht-idealen Verhaltens die
tatsdchliche Leistung hergeleitet. Die folgenden Erlduterungen sind den Literaturstel-

len [9] - [12] entnommen.

Standardpotenzial U’ Die maximale elektrische Arbeit W), welche in einer Brennstoff-
zelle im Betrieb mit konstanter Temperatur und konstantem Druck gewonnen werden
kann, entspricht der freien Reaktionsenthalpie, auch bekannt als Gibbs-Energie ArG:

Wel = ARG = —zFU (2.1)

In Gleichung|2.2]entspricht z der Ladungszahl, F der Faraday-Konstanten (96485 As/mol)
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und U der Zellspannung. Fiir das sogenannte Standardpotenzial einer einzigen Zelle,
auch reversible Zellspannung genannt, erhdlt man:
_ArGr

0 _
u’ = F (2.2)

Der Index m der Gibbsenergie deutet darauf hin, dass es sich hierbei um eine molare
GroBe handelt. Das Standardpotenzial U einer mit Wasserstoff betriebenen Brennstoff-
zelle ist 1,23 V, falls das Wasser in fliissiger Form anfallt und 1,18 V, falls das Wasser
in gasformiger Form anfillt. Die Abweichung entsteht durch die Anderung der Gibbs-
Energie aufgrund der Verdampfung des Wassers bei Standardbedingungen. Die Gibbs-
Energie kann allgemein auch in folgender Form dargestellt werden:

AG = AH — TAS (2.3)

Die freie Reaktionsenthalpie AG ist folglich gleich der gesamten verfiigbaren thermi-
schen Energie der Reaktion abziiglich TAS, wobei TAS den Verlust aufgrund der Entro-
piednderung der Reaktion darstellt. Reaktionen in Brennstoffzellen, welche eine negati-
ve Entropiednderung haben, wie es bei der Wasserstoffoxidation der Fall ist, erzeugen
Wirme, wihrend Reaktionen, welche eine positive Entropiednderung haben, ihrer Um-
gebung Warme entziehen.

Heizwertspannung UY Analog zu Gleichung [2.2| kann aus der Anderung der Reakti-
onsenthalpie AgH die Heizwertspannung UY; ermittelt werden:

AgH° (2.0)
zF 4

In der Abbildung [2.2| sind die Heizwertspannung UY; und das Standardpotenzial U°
einer Brennstoffzelle im Spannungs-Strom-Diagramm (UI-Diagramm) aufgetragen.

uy = —

Nernstspannung Uy In Abbildung [2.2]ist auch die Nernstspannung Uy eingetragen,
welche sich durch Beriicksichtigung der Partialdriicke der verwendeten Gase ergibt. Die
Nernstspannung wird auch als Leerlaufspannung bezeichnet und entspricht der Span-
nung, die an der Zelle anliegt, wenn der Stromfluss gleich Null ist (I = 0). Die Gleichung
tiir die Nernstspannung Uy lautet:

RmT ‘
_ 0 _ m . pl
Uy =U ~F E viln _P (2.5)
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Un Nernstspannung

U’  Standardpotenzial

Ry Universelle Gaskonstante

T  Temperatur

z  Ladungszahl

F  Faraday-Konstante (96485 As/mol)

v;  Molanteil der Komponente i

pi  Partialdruck der Komponente i

p  Gesamtdruck
E Heizwertspannung U,° Entropiedifferenz
=t Standardpotenzial U° ]'— T-AS
E Nernstspannung Uy z-F
a Bereich der Aktivierungsiiberspannungen
|\

Ve

Bereich der Widerstandsiiberspannungen

Zellspannung Ugy,

Bereich der Diffusionsiiberspannungen J

Strom | [A]

Abbildung 2.2: Strom-Spannungs-Kennlinie einer Brennstoffzelle [9]

Aus Gleichung ist erkennbar, dass die Nernstspannung bei gleicher Temperatur

von den Partialdriicken p; der an der Reaktion beteiligten Spezies abhdngt. Fiir den

Molanteil v; der Komponente i gilt die Vorzeichenregel, dass alle Stoffe, die verbraucht

werden, also die Edukte, ein negatives Vorzeichen tragen und alle Stoffe, die entstehen,

also Produkte, entsprechend ein positives Vorzeichen tragen. Die Nernstspannung steigt

mit steigendem Partialdruck der Edukte und sinkt mit steigendem Partialdruck der Pro-

dukte. Daraus folgt, dass eine hohe Konzentration der Edukte die Spannungsausbeute

begtinstigt. Die ideale Nernstspannung tritt dann auf, wenn die Reaktanten an Anode

und Kathode in reiner Form vorliegen.
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Zellspannung Uc, Die tatsachliche Spannung, die erreicht wird, sobald ein elektri-
scher Verbraucher angeschlossen wird, ist die Zellspannung Uc,y. Im Leerlauf entspricht
die Zellspannung der Nernstspannung und sinkt mit steigender Stromstérke. Die auftre-
tenden Verluste konnen prinzipiell in drei Bereiche unterteilt werden. Die Aktivierungs-
verluste, die im ersten Bereich auftreten, entstehen durch die Durchtrittsgeschwindigkeit
der Elektronen sowie die Geschwindigkeit des Aufbrechens und Bildens chemischer Bin-
dungen. Da die Wassserstoffoxidation an der Anode sehr schnell verlduft und die Sau-
erstoffreduktion an der Kathode verhiltnisméfsig mehr Zeit in Anspruch nimmt, wird
der Spannungsverlust aufgrund der Aktivierungsiiberspannungen im Wesentlichen von
den kathodenseitigen Reaktionen bestimmt. Der lineare Bereich der Zellspannung ist
der Bereich, in welchem die Ohmschen Verluste aufgrund des Innenwiderstands der
Zelle auftreten. Den mafigeblichen Anteil nimmt dabei der Elektrolyt ein. Mit steigender
Stromstarke fillt die Zellspannung dann sehr rasch ab, was auf die Konzentrationsver-
luste zurtickzufiihren ist. Diese treten durch den zu langsamen Transport der Edukte
und Abtransport der Produkte auf. Der Verlauf der Zellleistung zeigt, dass der optimale
Betriebsbereich der Brennstoffzelle im Bereich der Ohmschen Verluste liegt. [13]

Systemspannung Usysiem  Da die Zellspannung einer Einzelzelle fiir technische An-
wendungen zu gering ist, werden in der Praxis mehrere Einzelzellen in Serie zu soge-
nannten Zellstapeln zusammengefasst. Die sich ergebende Systemspannung Usysterm ent-
spricht dem mit der Anzahl der Zellen NC multiplizierten Wert der Zellspannung Ucy:

uSys’cem = UcetNC (2.6)

Elektrische Leistung P, Die von der Brennstoffzelle erzeugte elektrische Leistung Py
ist das Produkt aus der Systemspannung Usystem und dem gezogenen Strom [:

Pe) = uSystemI (2.7)

ASR-Wert In Hochtemperaturbrennstoffzellen sind die Aktivierungsverluste oftmals
wesentlich unbedeutsamer, so dass der in Abbildung [2.2| dargestellte konkave Kurven-
verlauf der Zellspannung Uc,; weniger ausgeprégt ist. Da die Konzentrationsverluste
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hingegen eine grofiere Rolle spielen, fillt die Zellspannung im Bereich der Diffusions-
tiberspannungen steiler ab. Wie schon die unterschiedlichen Kurvenformen andeuten,
ist es nicht moglich, alle drei Verlustarten in einem Widerstandswert darzustellen. Die
Aktivierungs- und Konzentrationsverluste hingen mit der Konzentration der Reaktan-
ten zusammen und sind stark von der Betriebscharakteristik abhéngig. Die Ohmschen
Verluste hingegen sind nur abhédngig von der Geometrie, dem Material und der Betrieb-
stemperatur und lassen sich zum ASR-Wert (Englisch: Area Specific Resistance) zusam-
menfassen. Der ASR-Wert ist ein wichtiger Leistungsparameter der SOFC und charak-
terisiert den gesamten Innenwiderstand der Zelle bezogen auf die Zellflache Acey: [12]

R 1

ASR = = —
Acel  Acel

(Rel + Rionic + Rcontact) (2.8)

ASR Flachenbezogener Zellwiderstand

R Gesamter Innenwiderstand der Zelle
ACell Zellflache
Rl Elektrischer Widerstand

Rionic  Ionischer Widerstand
Reontact Kontaktwiderstand

Brennstoffausnutzungsgrad U; Ein weiterer wichtiger Kennwert der Brennstoffzelle
ist der Brennstoffausnutzungsgrad U (Englisch: Fuel Utilization), der das Verhiltnis
von umgesetztem 7ig,e y zu zugefithrtem Brenngasstrom 7 1, ausdriickt:

n
U; = .fuel,U (29)
Nfyel,In

Unter dem umgesetzten Brenngasstrom 714, y sind die Gase zu verstehen, welche in
der Zelle oxidiert werden. Im Fall der SOFC sind das der anodenseitige Wasserstoff so-
wie Kohlenmonoxid. Wird vom Brennstoffausnutzungsgrad der Brennstoffzelle, hier der
SOFC, Ugsopc gesprochen, bezieht sich der zugefiihrte Brenngasstrom #1fe) 1n sorc auf
den der Brennstoffzelle zugefiihrten Brenngasstrom. Wird hingegen das Gesamtsystem
der SOFC-Anlage betrachtet, ist der Brennstoffausnutzungsgrad des Systems Ugsysiem
zu unterscheiden. Darin entspricht der zugefiihrte Brenngasstrom figyel 1n,system demje-
nigen Brenngasstrom, welcher dem System zugefiihrt wird. Die beiden Brenngasstrome
Mfyel In SOFC UNA Tigyel InSystem haben aufgrund der Vorreformierung und Systemfiihrung
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eine unterschiedliche Zusammensetzung. Obwohl in der Theorie ein Brennstoffausnut-
zungsgrad von 100 % moglich wire, werden in der Realitdt nur etwa 8o bis 9o % des
zugefiihrten Brennstoffs in der Zelle umgesetzt. Der restliche Brenngasstrom tritt aus
der Brennstoffzelle aus und wird nachverbrannt. Abbildung |2.3| zeigt den Verlauf der
Nernstspannung Unernst in Abhdngigkeit des Brennstoffausnutzungsgrades U;. Daraus
ist zu erkennen, dass die Nernstspannung, im Diagramm auf der y-Achse aufgetragen,
bei steigendem Brennstoffausnutzungsgrad, im Diagramm auf der x-Achse aufgetragen
und als Umsatzwirkungsgrad bezeichnet, abféllt. Ab einem Umsatzwirkungsgrad von
90 % sinkt die Spannung rapide ab und fallt bei 100 % Umsetzung auf Null ab.

S 1.2 | Ohmsche Verluste |

- . ; Verlauf nach
-5 % Nemst
o 0.8 ‘:{r}:ﬁ O
2 0.6 @ realer Verlauf ' Q
S 0.4 \3
c_ .
‘(Q 012 I\U = ('ne‘ nBC F) U' P R
w)
E ¢ ‘
@ 0.2 9gz = 1000°C Brenngas H, in SOFC 5
= iy A=20 Rechenwerte

o 010203040506 0,7080,9 1

Umsatzwirkungsgrad U, [-]

Abbildung 2.3: Verlauf der Nernstspannung bei steigendem Umsatzwirkungsgrad [11]

Der Verlauf der Nernstspannung in Abhédngigkeit des Umsatzwirkungsgrades erin-
nert an den Verlauf der Zellspannung in der Ul-Kennlinlie (Abbildung [2.2). Fiir die
Erkldrung sei auf Gleichung in Abbildung 2.3 verwiesen.

AU = IR = (—Neftgyer nF)UeR (2.10)

Aus der Gleichung wird der Zusammenhang zwischen dem Umsatzwirkungsgrad
und dem Strom deutlich. Der maximale Strom, der gezogen werden kann, ldsst sich
tiber das Faraday-Gesetz bestimmen. Die Faraday-Konstante F ist die elektrische La-
dung eines Mols eines elektrisch geladenen Ions. Wird die Faraday-Konstante mit dem
molaren Massenstrom des Brennstoffes am Eintritt in die Brennstoffzelle 714,¢) 1, und der

10
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Anzahl der Elektronen pro Mol dieses Brennstoffs N. multipliziert, entspricht das Er-
gebnis dem Strom bei vollstandiger Ausnutzung des Potenzials. Wird dieser Strom mit
dem Umsatzwirkungsgrad multipliziert, ergibt sich der tatsachlich gezogene Strom. Der
Spannungsverlust, der im Betrieb dem Ohmschen Verlust entspricht, ist das Produkt
aus dem tatsdchlichen Strom und dem Zellwiderstand R. Wie bereits erwihnt, sinkt die
Spannung bei zu hohem Strom aufgrund von Konzentrationsverlusten. Aus der Pro-
portionalitdt zwischen Strom und Umsatzwirkungsgrad in Gleichung ist nun zu
erkennen, dass bei steigendem Brennstoffausnutzungsgrad U (ab ca. go %) die Konzen-
trationsverluste ansteigen und somit die Spannung sinkt. Dies erkldrt, weshalb nicht die
vollstindige Umsetzung des Brennstoffes in der Brennstoffzelle angestrebt wird.

Wirkungsgrade 7; Aus den unterschiedlichen Spannungsarten in einer Brennstoffzelle
konnen die Definitionen der Wirkungsgrade abgeleitet werden. Der ideale Wirkungs-
grad der verlustfreien Brennstoffzelle ist der Quotient aus der reversiblen Standardspan-
nung U° und der Heizwertspannung U und wird als thermodynamischer Wirkungs-
grad fthermodyn bezeichnet:

u’  AGY
Tthermodyn = U_O = AHO (2.11)
H

Aufgrund der Abweichung des Betriebszustandes vom Standardzustand und der zu-
sdtzlich auftretenden Verluste ist die eigentliche Zellspannung U, niedriger und somit
auch der Zellwirkungsgrad #cey:

Ucen

u—IqI (2.12)

Hcell =

Der elektrische Wirkungsgrad 7, des Systems beschreibt den elektrischen Nutzen
bezogen auf den elektrischen Aufwand des Systems, das heif$t, die erzeugte elektrische
Leistung P, bezogen auf die dem System zugefiihrte Brennstoffleistung als Produkt aus
Brennstoffmassenstrom 7ig,e] und Heizwert Hy, gy

P
Nel = E

= (2.13)
titgyel Hy fuel

Beim Vergleich des Wirkungsgrades verschiedener Systeme ist darauf zu achten, ob
fir die Leistung die gesamte erzeugte Leistung verwendet wurde oder die Verluste

11
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durch Umwandlungsprozesse und Verbraucher berticksichtigt wurden. Es wird zwi-
schen Brutto- und Nettoleistung unterschieden.

2.1.3 Funktionsprinzip einer SOFC-CHP-Anlage

Die Brennstoffzelle erzeugt Strom. Um diesen Strom effizient zur Verfiigung zu stel-
len, werden diverse andere Vorrichtungen eingesetzt. Der Brennstoffzellenstack benétigt
den aufbereiteten Brennstoff und erzeugt Gleichstrom (DC-Power). Die SOFC-Anlage als
Stromversorgungseinheit enthélt folglich unterschiedliche Komponenten, um verschie-
dene Brennstoffe nutzen zu konnen und den gewonnenen Gleichstrom in das Stromnetz
einzuspeisen. Im Fall der Kraft-Warme-Kopplung, die bei SOFC-CHP-Anlagen zur An-
wendung kommt, wird zusitzlich eine Einheit zur Ausnutzung der erzeugten Abwarme
benotigt. 14, 15] Ein einfaches Funktionsprinzip der SOFC-CHP-Anlage ist in Abbil-

dung 2.4 dargestellt.

Power Power
Section y ol Conditione

&

Abbildung 2.4: Prinzip einer SOFC-CHP-Anlage [14]

Das Beispiel in Abbildung [2.4]zeigt ein Brennstoffzellensystem, dessen Brennstoff Erd-
gas ist. Dieser muss zundchst in einer Gasaufbereitungseinheit zu einem wasserstofthal-
tigen Gas umgewandelt werden. Im Brennstoffzellenstack, der aus der Serienschaltung

12
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einzelner Zellen besteht, reagiert der Wasserstoff mit dem Sauerstoff aus der Umge-
bungsluft unter Bildung von elektrischer Energie, Wasser und Warme. Genau genom-
men reagiert auch das Kohlenstoffmonoxid und das restliche Methan des Erdgases mit
dem Luftsauerstoff, hier sei aber vereinfacht nur der Wasserstoff betrachtet. Die elektri-
sche Energie, die zundchst in Form von Gleichstrom vorliegt, muss mittels eines Wech-
selrichters in Wechselstrom (AC-Power) umgewandelt werden. Sowohl die Abwérme als
auch das Abgas miissen durch geeignete Vorrichtungen aufgenommen werden. Da fiir
den Betrieb der SOFC-Anlage hohe Temperaturen notwendig sind, sind zusatzlich Kom-
ponenten vorzusehen, welche die thermische Energie zur Verfiigung stellen. Aufierdem
ist fiir den Druckgradienten im System zu sorgen, damit das Fluid das System {iber-
haupt durchstromen kann. Eine kurze Vorstellung der wesentlichen Komponenten einer
SOFC-CHP-Anlage sei hier gegeben:

Brennstoffzellenstack Der Brennstoffzellenstack ist das Kernstiick der SOFC-CHP-An-
lage und erzeugt neben dem Strom auch Abwéarme. Fiir Details sei auf die vorhergehen-

den Kapitel [2.1.1/ und [2.1.2| verwiesen.

Reformereinheit Das Ziel der Reformierung in der SOFC-Anlage ist die Herstellung ei-
nes Gasgemisches mit hohem Wasserstoffanteil. Der Reaktor wird Reformer genannt. [16]
Abhingig vom Kraftstoff und Brennstoffzellentyp konnen unterschiedliche Reformie-
rungsverfahren eingesetzt werden, wobei allen gleich ist, dass der Einsatz eines Kata-
lysators den Ablauf der chemischen Reaktionen beschleunigt [17]. Welcher Katalysator,
welche Driicke und Temperaturen fiir die Reformierung notwendig sind, hdangt dabei
wesentlich von der Gleichgewichtsreaktion des Gases ab [18]. Die Gleichgewichtsreak-
tion lduft stets nach dem Prinzip von Le Chatelier ab, das besagt, dass das System, das
einem Zwang ausgesetzt wird, stets so reagiert, dass es dem Zwang ausweicht [19]. Da
die meisten Reformierungsreaktionen endotherm ablaufen, muss die notwendige War-
memenge von auflen dem Reformer zugefiihrt werden [16].

Oxidationskatalysator Die Nachverbrennung des restlichen Brennstoffs, der nicht in
der Brennstoffzelle umgesetzt wurde, geschieht im Oxidationskatalysator. Dieser ermdg-
licht die Umwandlung organischer Stoffe und kann dadurch Schadstoffemissionen re-
duzieren. Bei kohlenstoffhaltigem Brennstoff beispielsweise, wird im Fall, dass unver-
branntes Kohlenstoffmonoxid vorliegt, dieser zu Kohlenstoffdioxid oxidiert. [20] Da die

13
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Verbrennungsreaktionen exotherm sind, entsteht Warme, welche im SOFC-System fiir
die Warmebereitstellung genutzt wird. Der Katalysator des Nachbrenners soll - ana-
log dem Katalysator des Reformers - die Aktivierungsenergie herabsetzen und somit
die Oxidationsreaktion beschleunigen. Vor allem bei Temperaturen ab 1200 °C wird bei
Verbrennungsvorgangen die Bildung von Stickoxiden NOy beobachtet [21]. Da laut Her-
stellerangaben des Katalysators, der im Oxidationskatalysator der AVL List verwendet
wird, die Betriebstemperatur auf goo °C begrenzt wird, kann die Bildung von thermi-
schen Stickoxiden ausgeschlossen werden.

Wairmeiibertrager Warmeiibertrager dienen dazu, die thermische Energie eines Fluids
auf ein anderes Fluid zu iibertragen, wobei die treibende Kraft die Temperaturdifferenz
der beiden Fluide ist [22]. Das eingangs heiflere Fluid kiihlt infolge der Warmeabgabe ab,
wdéhrend sich das eingangs kiihlere Fluid infolge der Warmeaufnahme aufwarmt. Dabei
findet kein Stoffaustausch zwischen den Fluiden statt. In der SOFC-CHP-Anlage wird
ein solcher Warmeiibertrager zur Aufheizung der Luft und des Brenngases eingesetzt
sowie, um die Abwédrme des Systems auf das Kithlmedium zu {tibertragen.

Gebldse Das Gebldse der SOFC-CHP-Anlage hat die Funktion, das Druckniveau des
angesaugten Fluids anzuheben [23]. Durch die Druckdifferenz wird sichergestellt, dass
die gewiinschte Menge des Fluids die Komponenten der SOFC-CHP-Anlage durch-

stromt.

Drosselklappe Mithilfe der Drosselklappe wird der Durchfluss des Fluids reguliert,
wobei hier der Offnungsgrad der Drosselklappe sowie der herrschende Druck bestim-
mend sind. In der SOFC-Anlage werden Drosselklappen eingesetzt, um Fluidstrome in
unterschiedliche Stromungsrichtungen aufzuteilen.

Wechselrichter Zur Aufbereitung der elektrischen Energie sind zusatzlich zum Wech-
selrichter, der den Gleichstrom in Wechselstrom umwandelt, Strom-, Spannungs- und
Frequenzregler notwendig [14].

Die Anordnung der einzelnen Komponenten der SOFC-CHP-Anlage bestimmt den

Betrieb und die Effzienz des Systems und kann durch Simulationsmodelle analysiert
werden.
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2.2 NHj als Brennstoff fiir die SOFC

Ammoniak NHj ist ein bei Umgebungsbedingungen farbloses Gas, das bezogen auf Luft
im Bereich von 15 - 34 vol-% entflammbar ist. Es ist hoch giftig und wirkt dtzend bei
Beriihrung mit dem menschlichen Organismus. Ab einer Konzentration von 1700 ppm
verursacht Ammoniak Atemversagen, ab einer Konzentration von 5000 ppm wirkt es
todlich. Aufgrund des dufierst stechenden Eigengeruchs konnen Leckagen bereits ab ei-
ner Konzentration von 1 ppm durch den menschlichen Geruchssinn detektiert werden,
so dass die durch das Gas hervorgerufenen gesundheitlichen Schdden als unwahrschein-
lich eingestuft werden. [24]-[26] Durch die exotherme Oxidationsreaktion eignet sich
Ammoniak als Brennstoff fiir Verbrennungsanlagen. Der Nachteil solcher Anlagen ist
jedoch die Enstehung von Stickoxiden [27]. Eine alternative Einsatzmoglichkeit von Am-
moniak in Energiesystemen ist die Aufspaltung von Ammoniak in Wasserstoff H, und
Stickstoff N, und in Folge die Nutzung des entstehenden Wasserstoffs als Brennstoff.
Das Ammoniak fungiert dann quasi als Wassserstofftrager und nur indirekt als Brenn-
stoff. [28] 29] Der Vergleich der energetischen Daten des Ammoniaks mit denen anderer
Kraftstoffe zeigt, dass die Daten des Ammoniaks denen des Methanols nahekommen,
siehe Tabelle [30]- [32], [33]. Zwar hat der reine Wasserstoff einen weit hoheren Heiz-
wert als Ammoniak, erfordert allerdings auch einen weit hoheren Speicherdruck, so dass
das Ammoniak in Hinblick auf die Speicherung der effizientere Brennstoff ist.

Tabelle 2.2: Kraftstoffe fiir Brennstoffzellen im Vergleich [33]

Einheit Methanol Ammoniak Wasserstoff Fliissiggas

Heizwert M]/kg] 19,9 18,6 119,9 46,1
Brennwert M]/kgl 22,7 22,5 141,8 50,9
Speicherdruck (20 °C)  [bar] 1 8,6 300 <20
Speicherdichte (20 °C) [kg/dm3] 0,79 0,61 0,021 ca. 0,73

Da die SOFC eine Losung bietet, aus Ammoniak schadstofffrei Energie zu erzeu-

gen [34], werden in den nédchsten beiden Abschnitten [2.2.1/und |2.2.2|die Grundlagen des

Einsatzes von trockenem und feuchtem Ammoniak in der SOFC vorgestellt. Die Unter-
suchungen zum feuchten Ammoniak sind notwendig, da es sich bei dem Ammoniakgas,
das im SOFC-System der AVL List zur Anwendung kommt, um feuchtes Ammoniak im
Mischungsverhiltnis 70 vol% NH; zu 30 vol% H,O handelt.
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2.2.1 Trockenes NHj;

Die industrielle Herstellung von Ammoniak geschieht durch das Haber-Bosch-Verfahren.
Dabei reagieren Wasserstoff und Stickstoff unter Anwesenheit eines Katalysators bei
Temperaturen um die 500 °C und einem Druck von etwa 450 bar. [9, 34] Die Reaktion

folgt der Gleichung
N>(8) +3Ha(g) «— 2NH;3(g) (2.14)

Aus der Reaktionsgleichung ist zu erkennen, dass auf der linken Seite insgesamt 4 mol
des Gasgemisches stehen, auf der rechten Seite aber nur 2 mol. Daraus folgt, dass die Re-
aktion sich mit steigendem Druck und sinkender Temperatur ,nach rechts” verschiebt.
Die Gegenreaktion von Gleichung wird als katalytisches Cracken von Ammoniak
bezeichnet und lduft unter Anwendung des Prinzips von Le Chatelier entsprechend bei
hohen Temperaturen und niedrigen Driicken begiinstigt ab. Das Produktgas enthélt drei
Teile Wasserstoff zu einem Teil Stickstoff bezogen auf Mol:

2NH3(g) «— Na(g) +3H2(g) ARH = 92 k] /2mol (2.15)

Die Darstellung in Abbildung zeigt, dass Ammoniak bei Umgebungsdruck ab
etwa 700 K, also 427 °C, vollstindig in Wasserstoff und Stickstoff aufgespalten werden
kann und sich das Gleichgewicht mit steigendem Druck in Richtung des Ammoniaks
verschiebt und umgekehrt.
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Abbildung 2.5: Thermodynamisches Gleichgewicht von Ammoniak [35]

Die in der Abbildung 2.5/ dargestellten Verldufe zeigen thermodynamische Gleichge-
wichtszustinde, welche die Uberbriickung der Aktivierungsenergie durch den Katalysa-

16



2.2 NHj als Brennstoff fiir die SOFC

tor nicht berticksichtigen. Nur unter Anwesenheit eines idealen Katalysators kann dieses
Verhalten in der Realitdt nachgebildet werden. Fiir das Ammoniak-Cracking eignen sich
Katalysatoren auf Eisen- oder Nickelbasis, wobei Nickelkatalysatoren favorisiert wer-
den [6]. Da in der SOFC in der Regel ein nickelbasierter Katalysator verwendet wird
und der Betrieb bei hohen Temperaturen stattfindet, bietet es sich an, das Ammoniak di-
rekt in der Brennstoffzelle aufzuspalten und aus dem gewonnenen Wasserstoff Strom zu
generieren [28|34]. Abbildung|2.6|zeigt die Umsetzung des Ammoniaks in Abhédngigkeit
der Temperatur und unter Anwesenheit unterschiedlicher Katalysatoren. Wie zu erken-
nen, findet die vollstindige Aufspaltung des Ammoniaks bei dem getesteten Nickelka-
talysator ab einer Temperatur zwischen 600 und 650 °C statt [38]. Die Entstehung von
Stickoxiden ist aufgrund der Betriebstemperatur der SOFC und des Sauerstoffmangels
nicht zu befiirchten und wurde auch in vielfiltigen Tests ausgeschlossen [29, 34, 36} 37].
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Abbildung 2.6: Ammoniak-Umsetzung in Abhdngigkeit der Temperatur und unter Anwesenheit

unterschiedlicher Katalysatoren [38]

In Abbildung [2.7]ist das Prinzip einer direkt mit Ammoniak betriebenen SOFC dar-
gestellt. Darin ist zu sehen, dass das anodenseitige Ammoniak zunéchst in Stickstoff
und Wasserstoff aufgespalten wird und der Wasserstoff mit den Sauerstoffionen des ka-
thodenseitigen Sauerstoffs zu Wasser reagiert. Als Reaktionsprodukte entstehen neben
dem Strom anodenseitig iiberschiissiger Wasserstoff, Stickstoff, iiberschiissiges Ammo-

niak und Wasser. Kathodenseitig tritt die tiberschiissige Luft wieder aus.
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NH3 => NH; -) 3/2 Hz + 1/2 Nz => Hz, Nz, NH3, Hzo
| |
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Abbildung 2.7: Prinzip einer mit Ammoniak betriebenen SOFC [35]

Rein rechnerisch sind zwei Wege der Ammoniakoxidation in der SOFC denkbar. Der
erste Weg ist die direkte Oxidation von Ammoniak in der Zelle (vgl. Gleichung [2.16).
Der zweite Weg geschieht tiber die Aufspaltung des Ammoniaks in Stickstoff und Was-
serstoff, gefolgt von der Oxidation des entstandenen Wasserstoffs (vgl. Gleichung

und [2.18).

(1) 4NH3 + 30, «— 2N, + 6 H,O (2.16)
(2) NH; +— N>+ 3H, (2.17)
H+ 30, +— HyO (2.18)

Aus der Definition der Standardspannung U° in Kapitel ist bekannt, dass sich
diese proportional zur freien Reaktionsenthalpie AG? verhilt. Der Vergleich der Gibbs-
Energien AGdg und AG)),q; und Standardspannungen Ul und UY 5 bei 25 und
850 °C der Gleichung (1) in Tabelle [2.3| zeigt, dass die freie Reaktionsenthalpie AG? und
damit die Spannung der mit Ammoniak betriebenen SOFC mit steigender Temperatur
zunimmt. Aus den Werten der Gleichung (2) in Tabelle ist zu erkennen, dass die
Spannung der mit Wasserstoff betriebenen SOFC mit steigender Temperatur abnimmt.

Tabelle 2.3: Vergleich der Ammoniak- und Wasserstoffoxidation [25]

: 0 0 0 0
Reaktion AGz981< AGHZSK u298K u11231<

(kJ]/mol)  (kJ/mol) (V) (V)

2NH3+ 30, «— N, +3H,0 (1)
H+ 10, +— +H0 (2)

-652.8 -772 1.13 1.33
-228.6 -179 1.19 0.93

In Abbildung [2.8|sind die gemessenen Verldufe der Nernstspannungen einer mit Am-
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2.2 NHj als Brennstoff fiir die SOFC

moniak und Wasserstoff betriebenen SOFC graphisch dargestellt. Daraus geht hervor,
dass die Spannung der mit Ammoniak betriebenen SOFC einen dhnlichen Verlauf zeigt
wie die mit Wasserstoff betriebene SOFC und folglich mit steigender Temperatur sinkt.
Diese Erkenntnis widerspricht der Theorie in Tabelle und ldsst darauf schliefSen,
dass die Oxidation des Ammoniaks in der SOFC in einem zweistufigen Prozess ab-
lauft, folglich das Ammoniak nicht direkt oxididert wird, sondern katalytisch gespalten
und der entstehende Wasserstoff oxidiert wird. Die in der Brennstoffzelle ablaufenden
Gleichungen sind entsprechend [2.17]und Diverse Quellen bestitigen diese Erkennt-
nis [6, 25, 26].
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Abbildung 2.8: Temperaturabhidngiger Verlauf der Nernstspannungen einer SOFC mit Ammo-
niak und Wasserstoff als Brennstoff [25]

In Abbildung |2.9sind die Verldufe der Zellspannung und -leistung einer mit Ammo-
niak und Wasserstoff betriebenen SOFC in Abhédngigkeit der Stromdichte zu sehen. Die
Kurven mit den unausgefiillten Markierungen stellen jeweils den Verlauf der Zellspan-
nung bei einer Temperatur von 700, 8oo und 9oo °C dar, die Werte werden auf der linken
vertikalen Achse abgelesen. Die Kurven mit den ausgefiillten Markierungen stellen ent-
sprechend den Verlauf der Leistungsdichte dar. Die zugehorige Achse ist die vertikale
Achse auf der rechten Seite des Diagramms. Es ist zu erkennen, dass die Kurvenverldu-
fe fiir beide Gase eine dhnliche Charakteristik aufweisen, was darauf zuriickzufiihren
ist, dass auch beim Ammoniakbetrieb der Wasserstoff der eigentliche Brennstoff ist. Aus
beiden Graphiken ist erkennbar, dass im Leerlauf (Stromdichte = 0) die Werte der Span-
nung mit steigender Temperatur sinken. In diesem Punkt entspricht die Zellspannung
der Nernstspannung. Sobald Strom gezogen wird (Stromdichte > o), hat die Zellspan-
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2 Theoretische Grundlagen

nung einen umso hoheren Wert, je hoher die Temperatur ist. Zwar sinkt die Nernstspan-
nung mit steigender Temperatur, allerdings auch die Ohmschen Widerstinde, so dass
die Zellspannung mit steigender Temperatur steigt. Die anndhernd linearen Verldufe
der Zellspannungen in Abhédngigkeit des Stromflusses bestétigen, dass die Berechnung
der Zellspannung tiber den ASR-Wert gerechtfertigt ist.
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Abbildung 2.9: Verlauf der Zellspannung und Leistungsdichte in Abhdngigkeit von Stromdichte

und Temperatur [25]

Abbildung zeigt den Verlauf des Ohmschen Widerstands in Abhdngigkeit der
Temperatur, wobei die ausgefiillten Markierungen die mit Ammoniak betriebene Brenn-
stoffzelle reprasentieren und die unausgefiillten Markierungen fiir die mit reinem Was-
serstoff betriebene Brennstoffzelle stehen. Es ist auffallend, dass die Abweichungen der
Werte der Ohmschen Widerstdnde der Brennstoffe Ammoniak und Wasserstoff mit stei-
gender Temperatur geringer werden und bei ca. 850 °C sogar identisch sind. Der Grund
fiir dieses Verhalten liegt darin, dass die Ammoniakaufspaltung in Wasserstoff und
Stickstoff bei niedrigen Temperaturen langsamer verlduft, so dass die Elektrodenpola-
risierung und damit die Ohmschen Widerstidnde bei niedrigeren Temperaturen hoher
sind. [36] Dieser Zusammenhang ist im Verlauf der Zellspannungen in Abbildung|2.9|er-
kennbar. Alle Kurven der Zellspannungen zeigen einen anndhernd linearen Verlauf. Nur
bei der Zellspannung der mit Ammoniak betriebenen SOFC bei einer Temperatur von
700 °C (Abbildung|2.9|(a)) fallt auf, dass der Verlauf bei einer Stromdichte < 50 mA /cm?
nicht linear ist. Hier ist der Einfluss der Aktivierungsverluste erkennbar, welche im Be-
reich geringerer Stromdichten dominieren und durch die erschwerte Zellreaktion auf-
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2.2 NHj als Brennstoff fiir die SOFC

grund der bei niedrigeren Temperaturen langsamer ablaufenden Ammoniakaufspaltung
ansteigen [25]. Beim Vergleich der Leistungsdichten in Abbildung (a) und (b) fallt
auf, dass die Werte der mit Ammoniak betriebenen SOFC etwas niedriger sind. Das
ist darauf zurtickzuriihren, dass der Partialdruck des Wasserstoffs im Ammoniakbrenn-
stoffgemisch niedriger ist als im reinen Wasserstoffbetrieb. [25]
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Abbildung 2.10: Temperaturabhidngiger Verlauf des Ohmschen Widerstands [36]

In der Literatur wurde vielfach gezeigt, dass der direkte Betrieb der SOFC mit Ammo-
niak aufgrund des vorliegenden Nickelkatalysators und der hohen Temperturen mog-
lich ist. Besonders bei hohen Temperaturen zeigt die Brennstoffzelle fiir den Betrieb mit
Ammoniak und Wasserstoff ein sehr dhnliches Verhalten, was vor allem darauf zurtick-
zufiihren ist, dass in der Brennstoffzelle nicht das Ammoniak, sondern der katalytisch
gewonnene Wasserstoff elektrochemisch oxidert wird. [6], [25]-[38] Ein grofier Vorteil der
direkten Aufspaltung des Ammoniaks an der Brennstoffzellenanode ist, dass die Reak-
tion endotherm verlduft (46 kJ/mol) und dadurch der Brennstoffzelle Energie entzogen
wird. Die Kiithlung der SOFC ist ein wichtiges Thema in der Auslegung und wird in der
Regel durch den kathodenseitigen Luftstrom erreicht. Findet die Ammoniakaufspaltung
in der Brennstoffzelle statt, bewirkt dieser Prozess eine Zellkiihlung, so dass das Sys-
tem insgesamt mit einem geringeren Luftstrom betrieben werden kann. Abbildung
zeigt die Temperatur in der SOFC fiir den Betrieb mit reinem Wasserstoff und Ammo-
niak in Abhdngigkeit der Luftstromrate. Die Luftstromrate von Eins entspricht einem
Luftvolmenstrom von 400 N1/h. Es ist zu erkennen, dass im Ammoniakbetrieb eine ge-
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2 Theoretische Grundlagen

ringere Luftstromrate (0,5) benotigt wird als im Wasserstoffbetrieb (o0,72), um die gleiche
Temperatur zu erreichen. [28]

Unterschiedliche Quellen kommen zu dem Schluss, dass das Ammoniak ein sehr at-
traktiver Brennstoff fiir die SOFC ist, welcher ein dhnliches Betriebsverhalten aufzeigt
wie reiner Wasserstoff. Da kein Kohlenstoff beteiligt ist, konnen die Probleme, die mit
einem kohlenstofthaltigen Brennstoff entstehen, vermieden werden. [25]-[32]
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Abbildung 2.11: Vergleich der Zelltemperatur der SOFC mit NH; und H, in Abhéngigkeit des
Luftstroms [28]

2.2.2 Feuchtes NH3

In [39] vergleichen Molouk et al. den direkten Einsatz von feuchtem Wasserstoff, feuch-
tem Ammoniak und feuchtem Methan in einer SOFC. Direkter Einsatz bedeutet, dass
das feuchte Gas direkt der Brennstoffzelle zugefiihrt wird, ohne vorher reformiert zu
werden. Der Wasseranteil betragt bei jedem Gasgemisch 20 vol-%, der absolute Volumen-
strom betrdgt 100 ml/min. Das Ergebnis der UI-Kurven der Gasgemische im Tempera-
turbereich von 500 bis 800 °C zeigen die Verldufe in Abbildung Es ist zu erkennen,
dass bei einer Temperatur von 8oo °C die UI-Kurven der drei Gasgemische mit guter Ge-
nauigkeit iibereinander liegen (Abbildung (a)). Mit sinkender Temperatur weichen
die Kurven mehr voneinander ab, wobei die Spannung im Betrieb mit dem feuchten
Wasserstoff immer am hochsten ist. Aus dem Betrieb mit feuchtem Ammoniak ergeben
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Abbildung 2.12: UI-Kurven fiir feuchten H,, feuchtes NH; und feuchtes CH, in Abhéngigkeit
der Temperatur [39]: (a) 8oo °C, (b) 700 °C, (c) 600 °C, (d) 500 °C

sich die zweithochsten Spannungswerte und die niedrigsten Spannungen werden beim
Betrieb mit feuchtem Methan erreicht.

Die Ursache fiir den Spannungsabfall bei niedrigeren Temperaturen im Ammoniak-
und Methanfall liegt im Polarisierungswiderstand, welcher mit sinkender Temperatur
hoher wird, siehe Abbildung Wie aus der Abbildung zu sehen ist, ist der anoden-
seitige Polarisierungswiderstand bei einer Betriebstemperatur von 8oo °C fiir alle drei
Gasgemische in etwa gleich grof3, weshalb auch die UI-Kurven der drei Gasgemische bei
dieser Temperatur anndhernd gleich sind. Mit sinkender Temperatur steigen vor allem
die Polarisierungswiderstdnde der mit Ammoniak und Methan betriebenen SOFC stark
an, sodass die Spannungen entsprechend geringer werden. Es wird vermutet, dass die
Wasserstofftkonzentration an der Anode diesen Verlauf beeinflusst.

Beziiglich des feuchten Ammoniaks wurde in der Studie von Molouk et al. [39] der
Einfluss der Stickstoff-, Wasserstoff- und Wasserkonzentration auf die Aufspaltung des
Ammoniaks an der Anodenelektrode der SOFC untersucht. Die Untersuchungen fanden
bei einer Stacktemperatur von 600 °C statt. Die Ergebnisse sind in Abbildung dar-
gestellt. Wahrend sowohl die N,- als auch H,O-Konzentration keinen Einfluss auf die
NH;-Aufspaltung haben (Abbildung (a) und (c)), sinkt die NH;-Aufspaltung mit

23



2 Theoretische Grundlagen

Polanzation resistance (£2 cm"p

60 -

30

(b) 4
\ —o—H, |
\ e
\ —&—CH,
\
\
\ 4
o \
N\
)
° \ - TN
""—82;-.4;, ""—~-£ |
500 SIE 0 I'O 8II'

Operating temperature (°C)

Abbildung 2.13: Anodenseitiger Polarisierungswiderstand der SOFC feuchten H,, feuchtes NH;

und feuchtes CH, in Abhingigkeit der Temperatur [39]

steigender H,-Konzentration (Abbildung (b)). Wurden die gleichen Untersuchun-
gen bei einer Temperatur von 850 °C durchgefiihrt, zeigte auch die H,-Konzentration
keinen Einfluss auf die NH;-Aufspaltung (nicht dargestellt). Dieses Verhalten wird da-
durch begriindet, dass der Wasserstoff bei niedrigeren Temperaturen schwieriger von
der aktiven Reaktionsflache zu desorbieren ist und dadurch die NH;-Aufspaltung hemmt.
Die Ergebnisse aus Abbildung zeigen, dass die Umsetzung des Ammoniaks durch
das zuséatzliche Wasser nicht beeinflusst wird.
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Abbildung 2.14: Einfluss der N,-, H,- und H,O-Konzentration auf die Ammoniakaufspaltung
an der Anodenelektrode bei 600 °C [25]
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3 Modellbildung und -validierung in
MATLAB/Simulink

Die Darstellung von Zustdnden und Verldufen in einer Simulation ist fester Bestand-
teil von Systementwicklungen. Im Gegensatz zum Test am Priifstand bieten solche Si-
mulationen eine kostengiinstige und effiziente Moglichkeit zur ersten Auslegung und
Abschédtzung und dienen somit als Basis fiir die weiteren Entwicklungsarbeiten. Die in
der Brennstoffzellenabteilung der AVL List verwendete Simulationsumgebung ist MAT-
LAB/Simulink. Sdmtliche Simulationen der vorliegenden Arbeit wurden in diesem Pro-
gramm durchgefiihrt. Ein bereits existierendes Simulationsmodell der AVL List basiert
auf einer Matlab-Kodierung und ist fahig, stationdre Betriebspunkte einer SOFC-CHP-
Anlage basierend auf dem thermodynamischen Gleichgewicht zu berechnen. Dieses Mo-
dell sei in den folgenden Ausfiihrungen als ,stationdres Simulationsmodell” bezeichnet.
Das stationdre Simulationsmodell ist mit folgenden Einschrankungen verbunden:

e Keine Darstellung von dynamischem Verhalten
e Beschrankung der Berechnung auf derzeit 14 Gasspezies, siehe Tabelle

o Aufwindige Erweiterung des Modells fiir die Berechnung mit einer neuen Gass-
pezies

e Aufwindige Anpassung des Modells fiir die Auslegung auf ein abweichendes Sys-
temlayout

e Hohe Rechenzeit

Aufgrund der oben genannten Herausforderungen ist es notwendig, ein Simulations-
modell zu entwickeln, das gleichzeitig stationdre und dynamische Vorgidnge darstellen
kann. Das neue Modell werde fiir die folgenden Ausfiithrungen als ,,dynamisches Mo-
dell” identifiziert. In der Simulation sind die Zustandsgroflen Temperatur, Druck und
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Tabelle 3.1: Berticksichtigte Gase im stationdren Simulationsmodell

Summenformel Chemische Spezies

CcO Kohlenstoffmonoxid
CO, Kohlenstoffdioxid
H,O Wasser

H, Wasserstoff

CH, Methan

O, Sauerstoff

N, Stickstoff

Ar Argon

C;Hs Propan

C,Hyo Butan

C,H¢O Ethanol

CH,O Methanol

C.H,6 Dodekan

CgHgs Oktan

Massenstrom von besonderem Interesse. Zusétzlich soll das Modell flexibel hinsichtlich
der Erweiterbarkeit sein. In der Masterarbeit von Soukup [7] wurden bereits ein dyna-
misches Warmeiibertrager- und Brennermodell entwickelt, welche im folgenden Kapi-
tel 3.1 kurz vorgestellt werden. Das anschlieffende Kapitel [3.2] beschéftigt sich mit den
Komponenten, die im Rahmen dieser Arbeit gebaut wurden und das dynamische Si-
mulationsmodell einer SOFC-CHP-Anlage komplettieren. Den Abschluss des Kapitels
bildet die Validierung des neuen Modells. Im Rahmen dieser Arbeit fand die Validierung
der stationdren Betriebspunkte statt. Diese wurde anhand des Vergleichs der Simulati-
onsergebnisse des dynamischen mit denen des stationdren Modells durchgefiihrt.

3.1 Bestehende Modellkomponenten

Neben dem Warmeiibertrager- und Brennermodell beinhaltet die Masterarbeit von Sou-
kup auch Ansitze zur Modellierung einer Drosselklappe sowie die thermische Model-
lierung des Brennstoffzellenstacks. Fiir die vorliegende Arbeit sind ausschliefilich die
ersten beiden Modelle relevant und werden in diesem Kapitel herausgegriffen.
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3.1 Bestehende Modellkomponenten

Brennermodell Das bestehende Brennermodell geht von der vollstindigen Verbren-
nung aller vorliegenen brennbaren Gase aus. Eine vollstindige Verbrennung bedeutet,
dass organische Stoffe mit Sauerstoff reagieren und im Fall von Kohlenwasserstoffen
idealerweise nur Kohlenstoffdioxid CO,, Wasser H,O und Warme als Produkte entste-
hen. Voraussetzung dafiir ist, dass ausreichend Sauerstoff fiir die Reaktion zur Verfii-
gung steht. Aufierdem muss die Temperatur im Brenner mindestens der Ziindtempera-
tur der Gase entsprechen. Die zugehorige Gleichung lautet, mit der Annahme, dass der
reagierende Sauerstoff aus der Umgebungsluft stammt, wie folgt: [19]

y z 0,79
Yy _ y_z 0,79 y_z
XCOp + SHRO + (A= 1)(x 4+~ 5)02 + Al + 5~ 5)N2 (3)

Wird das Brennermodell als eine Blackbox betrachtet und sind die Eintrittsgrofien in
den Brenner bekannt, d.h. Temperatur, Druck und Zusammensetzung des eintretenden
Gases, so kann mit Gleichung zum Einen {iber das Verbrennungsluftverhaltnis A der
Sauerstoffbedarf und zum Anderen die Gaszusammensetzung nach der Verbrennung
ermittelt werden. Die Austrittstemperatur des Gases aus dem Brenner entspricht der
adiabaten Verbrennungstemperatur und wird aus der Energiebilanz berechnet, siehe

Gleichung [3.2] [19].

Habs(TIn) = Habs(TOut) (3-2)

Auf der linken Seite der Gleichung steht die absolute Enthalpie H,p,s des Gases mit der
Zusammensetzung und Temperatur Ty, am Eintritt in den Brenner und auf der rechten
Seite entsprechend die absolute Enthalpie H,,s des Gases mit der Zusammensetzung
und Temperatur Tp,; am Austritt aus den Brenner. Dabei wird angenommen, dass die
Verbrennung bei konstantem Druck ablduft. In der Realitdt hat der Brenner sowie jedes
andere Bauteil des SOFC-Systems einen Druckverlust, welcher im Rahmen der vorlie-
genden Arbeit zusatzlich eingefiigt wurde und in Kapitel beschrieben wird. Damit
sind samtliche Zustandsgroflen am Ein- und Austritt des Brenners definiert.

Warmeiibertragermodell Das existierende Modell ist ein mehrzelliges Warmetibertra-
germodell, welches das heifle und kalte Gas im Gegenstrom durchstromen. Seien T| und
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T} die Temperaturen des heiflen bzw. kalten Gases am Eintritt in den Wérmeiibertrager
und T{ bzw. T} die Temperaturen am Austritt, so zeigt Abbildung (3.1 das Prinzip der
Temperaturverldufe entlang eines dreizelligen Gegenstromwéarmetibertragers.

Gegenstromwarmeubertrager

T/K T/K
| |
i Ty
T '
\\ ; - | .
FTy ] ! o T;
]
K : : | —
: | I iy S—

l/m l/m

Abbildung 3.1: Temperaturverldufe in einem dreizelligen Gegenstromwarmetibertrager

[7]

Die nédchste Abbildung [3.2| zeigt die Umsetzung des Warmeiibertragermodells in Si-
mulink. Es seien drei Systeme betrachtet, deren Grenzen durch die rot strichlierte Linie
dargestellt sind. Darin wird angenommen, dass diese Systeme untereinander Warme-
strome austauschen kénnen, also nicht-adiabat sind und sich in Folge eine Enthalpiedif-
ferenz innerhalb der Systeme ergibt. In der Abbildung gibt das heiffe Gas einen Warme-
strom ngw,hot an die Wand bzw. den Korper des Warmeiibertragers ab, wodurch das
heifie Gas abkiihlt und die Wand erwarmt wird. Die Wand wiederum gibt einen War-
mestrom Qg2w,cold an das kalte Gas ab, wodurch sich das kalte Gas erwarmt. Zusatzlich
gibt die Wand einen Warmestrom Qy ab, der dem Wairmeverlust an die Umgebung
entspricht. Dieser wurde durch Kalibrierung mit Messergebnissen bestimmt.

28
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Abbildung 3.2: Modell des Wéirmeﬁbertragers

Masse des sich im Warmetibertrager befindlichen jeweiligen Fluids
isochore spezifische Warmekapazitit des jeweiligen Fluids
Temperatur des jeweiligen Fluids am Ein- bzw. Austritt
Enthalpiestrom des jeweiligen Fluids

Masse des Warmetibertragers

spezifische Warmekapazitiat des Warmetibertragermaterials
Temperatur des Warmetibertragers

tibertragener Warmestrom zwischen jeweiligem Fluid und
Warmeiibertrager

Wirmeverluststrom an Umgebung

Zeit

Die berechneten Temperaturen, mit welchen die beiden Massenstrome den Warme-

tibertrager verlassen, ergeben sich aus den Energiebilanzen innerhalb des jeweiligen

Systems:

'Eigene Darstellung in Anlehung an [7]
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1 ) . .
Tiow = ——— / (Hi(Ti_in) — Hi(Ti_out) — Qgaw,i)dT =
MiCyi Out
1 .
— = AGireaiAT 1w — T _ N\ .
MiCyr out / (mlcp,l( i_In 1_Out) Qng,l) T (3-3)
Qng,i = ‘j‘iA(Ti_Out - Tw) (34)

Seien ri1; der Massenstrom des jeweiligen Fluids, das durch den Wéarmeiibertrager
stromt und cp; die zugehorige isobare spezifische Warmekapazitit, dann wird in Glei-
chung3.3| vorausgesetzt, dass sich die Gaszusammensetzung iiber den Warmeiibertrager
nicht dndert. Die in Gleichung angegebenen Warmeiibergangszahlen &; wurden mit
gegebenen Messergebnissen kalibriert.

3.2 Modellbildung

Der Aufbau einer typsichen SOFC-CHP-Anlage der AVL List ist in Abbildung [3.3|darge-
stellt. Darin ist in blauer Farbe der kathodenseitige Luftpfad, in roter Farbe der anoden-
seitige Brenngaspfad und in gelber Farbe der Abgaspfad zu sehen. Das in Kapitel
beschriebene Warmetibertragermodell ist im Gesamtsystem drei Mal enthalten. Ein Mal
kathodenseitig zur Vorwdarmung der Luft (Cath_hex), ein Mal anodenseitig zur Aufhei-
zung des Brenngases (An_hex) und ein Mal im Abgaspfad zur Abkiihlung des Abgases
(Exh_cooler), siehe Abbildung Die Beschriftung des Brenners ist ebenfalls hervorge-
hoben. Um den Gesamtprozess darstellen zu konnen, fehlen noch folgende Komponen-
ten:

e Wasserverdampfer (nicht dargestellt)

Drosselklappen (nicht dargestellt)

Rezirkulations- und Sauggeblédse (An_rezi_blower, Exh_suct_cmpr)

Reformer

Brennstoffzellenmodul (Stack)

Die Modellierung des Wasserverdampfers wurde in dieser Arbeit nicht berticksich-
tigt, da davon auszugehen ist, dass das fliissige Wasser, das in den Verdampfer eintritt,
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Abbildung 3.3: Aufbau einer typsichen SOFC-CHP-Anlage der AVL List

nach dem Verdampfer vollstindig verdampft ist. Die Temperatur nach dem Verdampfer
wurde mit 100 °C angesetzt. Die Umsetzung der Drosselklappen wurde sehr einfach
gehalten. An der Abzweigung vor der Drosselklappe wurde der prozentuelle Anteil des
Massenstroms vorgegeben, der iiber die Drosselklappen stromt. Die Temperatur iiber
die Drosselklappe sei konstant, der Druck sei gleich dem, der sich an der Verzweigung
nach der Drosselklappe einstellt. Mehr zu den Driicken spéter in Kapitel Die Mo-
dellierung der Geblise wird ebenfalls in Kapitel[3.2.6| beschrieben. Die groBSte Herausfor-
derung bei der Bildung des Simulationsmodells sind die Darstellung des Reformers und
des Stacks. In beiden Komponenten finden Stoffumwandlungen statt, welche von Tem-
peratur und Druck abhéngig sind und die Ergebnisse der Gesamtsimulation mafsgeblich
beeinflussen. Die Umsetzung wird in Kapitel und erklart. Zur Beurteilung des
SOFC-CHP-Systems dienen Leistungskenngrofien, auf welche in Kapitel ndher ein-
gegangen wird.

3.2.1 Stoffdaten

Die Vorgédnge in einem Brennstoffzellensystem umfassen Energie- und Stoffumwandlun-
gen. Fiir die Berechnung hat das zur Folge, dass die Stoffwerte der betrachteten Gasspe-
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zies zu beriicksichtigen sind. Unter der Annahme, dass sich die vorliegenden Gase ideal
verhalten, sind die Stoffwerte rein temperatur- und nicht druckabhidngig. Von idealen
Gasen wird gesprochen, wenn die Wechselwirklungen zwischen den einzelnen Mole-
kiilen vernachldssigt werden. Es gilt, dass 1 kmol eines idealen Gases bei Normalbedi-
gungen stets das Normvolumen von 22,414 m3 einnimmt. Erwahnt sei an dieser Stelle
die Definition der Normalbedingungen. Darunter wird der Zustand bei einer Tempera-
tur von o °C und einem Druck von 1,01325 bar verstanden. Nicht zu verwechseln sind
die Normalbedingungen mit den Standardbedingungen. Letztere sind definiert als der
Zustand bei einer Temperatur von 25 °C und einem Druck von 1,01325 bar. [19] Die Stoff-
werte einzelner Gase iiber der Temperatur sind in diversen Literaturstellen, wie in [40],
tabellarisch dokumentiert und wurden im bisherigen Modell der AVL List hdandisch ein-
gegeben. Folgende Grofien sind davon betroffen:

e Spezifische Wiarmekapazitét c¢p in kJ/(kgK)
e Enthalpie H in kJ/(kgK)
e Entropie S in kJ/(kgK)

Bei bisher 14 Gasspezies und einer Temperaturachse von 300 bis 2000 K wurden die
Stoffwerte je 100 K-Schritte angegeben, sodass sich fiir jedes Gas je ein Vektor cp(T),
H(T) und S(T) der Lange 18 ergab. Bei Hinzukommen einer neuen Gasspezies mussten
54 Stoffwerte hindisch eingegeben werden und zusétzlich die entsprechenden Bausteine
in jeder Rechenoperation in Simulink hinzugefiigt werden. Diese Vorgehensweise wurde
als aufwindig und unpraktikabel bewertet und in dieser Arbeit durch eine einfachere
Losung ersetzt. Die Stoffwerte wurden durch Polynome ersetzt, dargestellt in den Glei-

chungen [3.5]-

0

co(T

I‘;{( ) = a1—|—a2T+{Z3T2+[24T3+a5T4 (35)
m

H(T) o+ e+ a T2+a T3+a T4+b1 (3.6)

RaT My T Tl Tt o 3

SO T T2 T3 T4
(T) = omIn(T)+aT+a3—+as,— +as— + by (3-7)
Ry 3 4 5

Die Konstante Ry, charakterisiert die universelle Gaskonstante. Diese Gleichungen sowie
die gasspezifischen Koeffizienten a;, b; wurden der Literatur [41, 42] enthnommen und
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3.2 Modellbildung

in Matlab tibertragen. Das Ergebnis sind drei Matrizen, welche jeweils die Werte aller
Spezies fiir ¢p(T), H(T) und S(T) in Abhangigkeit der Temperatur enthalten. In Tabel-

le 3.2|ist als Beispiel die Matrix der spezifischen Warmekapazititen aller Komponenten

in einem Temperaturbereich von 300 bis 1000 K gegeben. Daraus ist ebenfalls erkenn-

bar, dass im Rahmen dieser Arbeit fiinf weitere Gase und - auf der letzten Position -

fester Kohlenstoff C hinzugefiigt wurden und das neue Modell nun aus 20 Spezies be-

steht. Ein Vergleich der errechneten mit den bisher verwendeten Stoffwerten [40] zeigte

sehr gute Ubereinstimmung. Ein grofler Vorteil dieser Methode ist, dass sich die Matri-

zen bei Hinzukommen einer neuen Spezies automatisch um eine Zeile vergrofiern. Im

Simulinkmodell kénnen die Stoffwerte mittels eines Lookup-Tables ausgelesen werden.

Tabelle 3.2: Spezifische Warmekapazitat ¢, i(T) von 300 bis 1000 K in kJ/ (kgK)

‘ ‘ 300 K 400 K 500 K 600 K 700 K 8oo K g9oo K 1000 K ‘
CcO 29,143 29,375 29,811 30415 31,133 31,894 32,606 33,163
CO; 37,218 41,278 44,620 47,356 49,591 51,430 52,974 54,321
H,O 33,596 34268 35214 36,321 37,508 38,733 39,986 41,295
H, 28,851 29,277 29,298 29,255 29,344 29,616 29,971 30,163
CH, 35761 40,530 46,494 52,731 58,651 63,999 68,851 73,617
O, 29,388 30,121 31,084 32,083 32,092 33,750 34,358 34,883
N, 29,125 29,274 29,598 30,092 30,722 31,429 32,121 32,683
Ar 20,786 20,786 20,786 20,786 20,786 20,786 20,786 20,786
C;Hs 73,947 93487 112,208 129,065 143,199 154,841 164,856 174,838
C,Hio 99,114 124,218 148,406 169,890 187,874 202,553 215,119 227,754
C,HgO | 65583 80,799 95,564 108,612 119,381 128,009 135,338 142,909
CH,O | 44,155 51,400 59526 67,334 74147 79807 84,682 89,656
CioHae | 279,638 353,341 424,739 486,576 535603 572,574 602,250 633,396
CgH,s | 188,675 238,201 285,929 327,743 361,770 388,378 410,180 432,032
NH; 35677 38611 41,943 45271 48,357 51,130 53,685 56,280
CioHg | 132,814 178,939 219,220 252,324 278,156 297,858 313,813 329,640
CieHsy | 372,058 473,214 561,341 637,489 702,785 758,426 805,688 845,918
NO 29,859 29,963 30,493 31,235 32,029 32,774 33,425 33,990
NO, 37,234 40,452 43,618 46,414 48,679 50,407 51,749 53,013
C 20,839 20,811 20,803 20,802 20,799 20,794 20,789 20,793
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3.2.2 Gleichgewichtsreaktor

Das Modell des Gleichgewichtsreaktors findet dort Anwendung, wo sich die Zusammen-
setzung des Gases dndert. In einer SOFC-CHP-Anlage betrifft das die Reformierungsein-
heit und den anodenseitigen Stack. Im Rahmen der Masterarbeit von Thaller [8] wurde
in der Vergangenheit ein dynamisches Modell eines solchen Reformers entwickelt. Da
dieses auf die Reformierung von Methan CHy, Methanol CH;4O und Ethanol C, H¢O be-
schrankt ist, wurde es fiir den Einsatz in der Gesamtsimulation der SOFC-CHP-Anlage
als ungeeignet bewertet. Zusatzlich verlangt das Modell, dass die Reformierungsart vor
Durchfithrung der Simulation ausgewdahlt wird, wodurch unterschiedliche Reaktions-
gleichungen zur Anwendung kommen. Fiir die aktuell existierenden 20 Spezies und
voraussichtlich hinzukommenden Komponenten bietet das Modell aufgrund des hohen
Aufwandes keine zufriedenstellende Losung. Parallel zur vorliegenden Arbeit wurde
in der Masterarbeit von Pfleger [43] ein dynamisches Reformermodell entwickelt, das
die Gleichgewichtsberechnung von Verbindungen der Elemente Kohlenstoff C, Wasser-
stoff H und Sauerstoff O ermoglicht. Aufgrund der mangelnden Validierung des Modells
wurde auch dieses als ungeeignet bewertet.

Die Anforderungen an den Gleichgewichtsreaktor, der im Rahmen dieser Arbeit gebaut
wurde, waren die folgenden:

e Berechnung des chemischen Gleichgewichts einer gegebenen Gaszusammenset-
zung bei einer bekannten Temperatur und einem bekannten Druck

e Uneingeschriankte Anwendung auf unterschiedliche Atome oder Molekiile und de-

ren Kombinationen

e Keine Berticksichtigung des Reaktionseinflusses durch den Katalysator

Die nachfolgende Erlduterung bezieht sich auf die Modellierung des Gleichgewichts-
reaktors in der Reformierungseinheit. Das Modell des Gleichgewichtsreaktors kann als
eine Blackbox verstanden werden, bei welcher lediglich die Grofsen am Ein- und Austritt
von Interesse sind. Bekannt sind die Einrittsgrofien in den Reformer: Gaszusammen-
setzung, Temperatur und Druck. Da von Seiten der Katalysatorhersteller eine fiir das
Katalysatormaterial begiinstigte Reformierungstemperatur vorgegeben wird, wird diese
tir die Gleichgewichtsberechnung verwendet. Das reformierte Gas soll am Austritt aus
dem Gleichgewichtsreaktor ebenfalls diese Temperatur haben. Der fiir die Berechnung
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der Reformierung verwendete Druck entspricht dem des Eintrittsdruckes des Gases.
Die mathematische Umsetzung des Gleichgewichtsreaktors erfolgt nach dem Prinzip
der Gibbs-Minimierung. Die Gibbs-Energie G, auch freie Energie genannt, beschreibt
die ,Arbeitstahigkeit eines chemischen Systems” [44]. Sie trdagt die Einheit Joule und
ist ein Stoffwert, welcher aus der Literatur bekannt ist, oder, wie aus Gleichung er-
kennbar, aus der Enthalpie H abziiglich dem Produkt aus Entropie S und Temperatur
T berechnet werden kann. Die Bestimmung der Werte fiir die Enthalpie und Entropie
wurden bereits in Kapitel erldutert.

G=H-TS (3.8)

Der chemische Gleichgewichtszustand, der bei der Berechnung des Gleichgewichtsre-
aktors gesucht ist, stellt sich ein, wenn die freie Enthalpie der Reaktion dG Null wird,
wenn also gilt:

dG =0 (3.9)

Die nachfolgenden Inhalte und das Modell des Gleichgewichtsreaktors sind der Lite-
ratur [45] enthommen. Fiir die freie Enthalpie eines idealen Gases i, hier bezogen auf ein
Mol eben dieses Gases i, kann auch folgende Definition geschrieben werden:

Gmi(T, p) = G&(T, p°) + R Tn % (3.10)
Gmi Molare freie Enthalpie des Gases i
T Temperatur
p Gesamtdruck des Gasgemisches
GY. Molare freie Standardenthalpie des Gases i
p?  Standarddruck

=

m  Universelle Gaskonstante
pi Partialdruck des Gases i

Der Partialdruck p; eines idealen Gases i ldsst sich aus dem molaren Anteil *I des
Gases i und dem Gesamtdruck des Gasgemisches p bestimmen:

L
pl - n p/ (3'11)
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so dass sich fiir die molare Gibbs-Energie der Spezies i folgender Ausdruck ergibt:

ni

= GO.(T,p°) + RmTIn(n;) — R TIn(n) —|—RmT1n% (3.12)

Unter Beriicksichtigung der Anderung der Gibbs-Energie aller an der Reaktion betei-
ligter Spezies, in Summe NS, ergibt sich fiir die Losung der Gibbs-Minimierung folgende
Gleichung;:

dG=0= NZS(GION(T, p°) + RnTIn(n;) — Ry TIn(n) + Ry TIn %)dni (3.13)
i=1

Da Temperatur und Druck fiir die Berechnung des Gleichgewichts konstant bleiben,
ist die Gibbs-Energie nur noch abhingig von der Gaszusammensetzung, die fiir den
Gleichgewichtszustand zundchst unbekannt ist. Aus der Gaszusammensetzung am Ein-
tritt in den Gleichgewichtsreaktor ist allerdings die Gesamtmolzahl aller vorkommen-
den Atome bekannt. Diese muss auch am Austritt aus dem Reaktor den gleichen Wert
besitzen, da weder Atome hinzukommen, noch verschwinden konnen. Damit lautet die
Bedingung fiir die Gleichgewichtsberechnung, eine Gaszusammensetzung zu finden, bei
der die freie Reaktionsenthalpie ein Minimum erreicht und gleichzeitig die Atombilanz
zwischen dem Eintritt in den Reaktor und dem Austritt aus dem Reaktor eingehal-
ten wird. Die entstehenden Zwischenreaktionen auf dem Weg zum Gleichgewicht sind
dabei nicht relevant. Zur Veranschaulichung der Uberpriifung der Atombilanz sei ein
kleines Beispiel gegeben. Gleichung zeigt die Ammoniakaufspaltung in Stickstoff
und Wasserstoff. Auf der linken Seite der Gleichung stehen 2 Mol Ammoniak N Hz bzw.
2 Mol des Stickstoffatoms N sowie 3x2 = 6 Mol des Wasserstoffatoms H. Auf der rech-
ten Seite der Gleichung stehen ebenfalls 2 Mol des Stickstoffatoms N und 6 Mol des

Wasserstoffatoms H. Die Summe aller vorliegenden Atome bleibt also konstant.

2NH3 = N, 4+ 3H> (3.14)

Allgemein formuliert ergibt sich folgender Ausdruck [45]:

NE
0= Z ajing — b]' (3.15)
=1
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Darin bedeutet NE die Anzahl aller vorkommenden Elemente, 4;; die Anzahl der Ato-
me des Elements j in der Spezies i, n; die Molmasse der Spezies i und b; die gesamte
gegebene Molmenge des Elements ;.

Eine grofSe Problematik bei der Reformierung von Kohlenwasserstoffen ist die Kohlen-
stoffentstehung. Durch die Ablagerung der Kohlenstoffpartikel auf der Katalysatorober-
flache wird der Katalysator fiir die Edukte unzuganglich und verhindert die Reaktion.
Auflerdem kann der Katalysator bzw. der Katalysatortrager mechanisch zerstort werden,
so dass selbst bei Regeneration des Katalysatormaterials seine urspriingliche Wirkung
nicht mehr gegeben ist. Wann genau Kohlenstoffablagerungen auftreten, ist vor allem ab-
hingig von Katalysatormaterial, Temperatur und Gaszusammensetzung und nur schwer
vorherzusagen. [46] Im Simulationsmodell wird die Entstehung von Kohlenstoff in der
Gibbs-Minimierung berticksichtigt und kann unverziiglich detektiert werden. Wichtig
dabei ist zu beachten, dass sich der entstehende Kohlenstoff auf der Katalysatoroberfla-
che festsetzt. Wahrend das Gasgemisch fiir den ndchsten Rechenschritt in der Simulation
aus dem Gleichgewichtsreaktor austritt und der ndchsten Komponente iibergeben wird,
bleibt der Kohlenstoff fiir alle weiteren Zeitschritte im Gleichgewichtsreaktor. Die Abbil-
dung [3.4] zeigt das Prinzip eines solchen Rechenschrittes. Der Gesamtmassenstrom am
Ein- und Austritt des Gleichgewichtsreaktors ist dann nicht mehr konstant. Beim Betrieb
mit NH; als Brennstoff kann kein Kohlenstoff gebildet werden, so dass der Gesamtmas-
senstrom unverdndert bleibt.

Gas_In / \ Gas_Out
& | REF ] P
+ Kohlenstoff C K / ohne Kohlenstoff C

A

Abbildung 3.4: Kohlenstoffentstehung im Gleichgewichtsreaktor

Zusammenfassend ist in Abbildung ein Ablaufdiagramm gegeben, welches die
Rechenschritte im Gleichgewichtsreaktor vereinfacht darstellt. Gegeben ist die Gaszu-
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sammensetzung sowie Temperatur und Druck am Eintritt in den Reformer. Die Tem-
peratur, bei welcher die Reformierung stattfinden soll, muss vorgegeben werden. Sie
ist nicht gleich der Eintrittstemperatur des Gases. Fiir diese Reformierungstemperatur
ermittelt das Modell des Gleichgewichtsreaktors nun eine neue Gleichgewichtszusam-

mensetzung.
0. INPUTS: 1. Zshlen aller 10| 3. Zshlen aller
Mfyelm , Vorkommenden I 2. Gibbs- —]  vorkommenden
Tr, I Atome am Eintritt }— Minimierung —" Atome am Austritt
Pm (C,H,O,N) [ — (C,H,O,N)

" \ /
+
t 5. nein

4. Vergleich der Atombilanz
Fehler kleiner 1e-8?

6. OUTPUTS:

1 5o Mfyel_out 7. Nachste
Tout = Trey — — — — = " ko
Out = IRef Komponente

v

- mm o m— ==

Pout

Abbildung 3.5: Ablaufdiagramm der Gleichgewichtsberechnung

Die Betriebscharakteristika des Reformers der AVL List wurden in der Vergangen-
heit durch den Betrieb mit Erdgas tiberpriift und mit Berechnungen verglichen [47].
Da es sich bei dem Reformer, der in dieser Arbeit zur Anwendung kommt, um den
gleichen Reformer handelt, wurden die gepriiften Testszenarien im Simulationsmodell
des Gleichgewichtsreaktors nachgestellt. Dadurch konnte festgestellt werden, dass der
in dieser Arbeit entwickelte Gleichgewichtsreaktor zuverldssige Ergebnisse liefert. Ins-
gesamt wurden vier Gaszusammensetzungen am Reformereintritt eingestellt, wobei die
erste den Volllastbetrieb des SOFC-Systems darstellt und die weiteren drei dem Halblast-
betrieb mit einer Rezirkulationsrate von jeweils 70, 60 und 50 % entsprachen. Die Rezir-
kulationsrate wird {iber das Rezirkulationsgebldse (An_rezi_blower in Abbildung
eingestellt und entspricht dem Anteil des Brenngases, welcher im Anodenpfad rezy-
kliert wird und nicht in den Abgaspfad stromt. Durch die Rezirkulationsrate wird die
Brennstoffausnutzung beeinflusst. Die jeweiligen absoluten Massenstrome des Brennga-
ses Tilf,e] SowWie die Gaszusammensetzungen der vier Testkonfigurationen am Eintritt in
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den Reformer sind in Tabelle gegeben.

Tabelle 3.3: Gaszusammensetzungen am FEintritt in den Reformer

Test-Nr.  7itqe  RR H, CcO CO, CH, Ar H.O
[g/s] [%] [mol-%] [mol-%] [mol-%] [mol-%] [mol-%] [mol-%]

1 3.099 0 5,72 2,81 13,00 11,39 21,06 46,02

2 1.512 70 8,61 4,67 24,59 12,24 0,52 49,38

3 1.145 60 10,35 5,54 21,87 17,78 0,58 43,88

4 0.827 50 11,39 6,18 18,92 24,52 0,77 38,22

Bei den Reformertests am Priifstand wurde der Reformer durch einen heifSen Luft-

strom beheizt und die Gasaustrittszusammensetzung bei Austrittstemperaturen zwi-

schen 430 und 580 °C gemessen. Ebenfalls wurde die Gasaustrittszusammensetzung

in Abhédngigkeit der Temperatur berechnet und in einer Grafik gegeniibergestellt. Abbil-

dung [3.6|zeigt die Ergebnisse des Tests 1. Die Werte sind in mol-% auf wasserfreier Basis

angegeben.
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Abbildung 3.6: Gleichgewichtszusammensetzung von CH, bei Volllast in Abhédngigkeit der Tem-

peratur (Test-Nr. 1)

Wie aus der Legende erkennbar, stellt die blaue Farbe den Molanteil des Wasser-

stoffs H, tiber der Temperatur dar. Die rote Farbe entspricht dem Molanteil des Me-
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thans CH,, die griine Farbe dem des Kohlenstoffmonoxids CO und die violette Farbe
dem des Kohlenstoffdioxids CO,. Die durchgezogenen Linien stehen fiir die zu erwar-
tenden Werte, die konturlosen Symbole fiir die Messergebnisse und die schwarz kon-
turierten Symbole fiir die Ergebnisse des dynamischen Simulationsmodells. Es ist zu
erkennen, dass vor allem die zu erwartenden Werte, gekennzeichnet durch die durch-
gezogene Linie und die mit dem dynamischen Modell berechneten Ergebnisse eine sehr
gute Ubereinstimmung zeigen. Die Messwerte weichen teilweise etwas ab. Vor allem
im Temperaturbereich von 430 bis ca. 480 °C weichen die Messergebnisse des CO, und
CH, von den berechneten Werten ab. Der Grund fiir die Unstimmigkeiten liegt wesent-
lich darin, dass wihrend der Messungen die Temperaturen an unterschiedlichen Stellen
des Reformers gemessen wurden und nicht exakt bekannt ist, bei welcher Temperatur
die Reformierung letztendlich stattfand.

Abbildung [3.7] zeigt die Ergebnisse fiir den Test 2. Aus der Abbildung ist erkennbar,
dass sich in diesem Fall die berechneten und gemessenen Werte sehr gut decken. Auf
die Darstellung der weiteren beiden Betriebspunkte bei Rezirkulationsraten von 6o und
50 % (Test 3 und 4) wird verzichtet. Beide Testszenarien lieferten sehr gute Ergebnisse,
die mit denen aus Abbildung [3.7/ vergleichbar sind.

e H2_GGW
Halblast, RR=70% -
= CH4_GGW
60 -
2 —— CO_GGW
@
= ot — C02_GGW
o
‘o 40 B H2_Mess
h =
@
ﬁ 30 ® CH4_Mess
3 CO_Mess
‘5 20
© A CO2_Mess
% 10 B H2_Dyn.Sim
=3 o @ CH4_Dyn.Sim
400 450 500 550 600 ¢ CO_Dyn.Sim
T/°C A C02_Dyn.Sim

Abbildung 3.7: Gleichgewichtszusammensetzung von CH, bei Halblast und einer Rezirkulati-
onsrate von 70 % in Abhdngigkeit der Temperatur
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3.2.3 Gleichgewichtsreaktor Stack

Das Modell des SOFC-Stacks enthélt zwei Gleichgewichtsreaktoren. Ein Gleichgewichts-
reaktor befindet sich am anodenseitigen Eintritt in den Stack und ein weiterer am an-
odenseitigen Austritt aus dem Stack. Der Grund fiir den ersten Gleichgewichtsreaktor
ist der, dass das Brenngas, nachdem es den Reformer verlassen hat, im Anodenwéarme-
tibertrager erwarmt wird (vergleiche Abbildung|3.3). Am Stackeintritt hat das Brenngas
aufgrund der Temperaturerhohung eine Gaszusammensetzung, welche sich von der am
Reformeraustritt unterscheidet. Die genaue Kenntnis der Gaszusammensetzung am Ein-
tritt in den Stack ist notwendig, um korrekte Ergebnisse fiir die Leistungskenngrofien zu
erhalten. Auf die Leistungskenngrofien wird in Kapitel eingegangen. Der Gleichge-
wichtsreaktor am Austritt aus dem Stack unterscheidet sich von dem des Reformers dar-
in, dass sich zusédtzlich zur Gaszusammensetzung die Menge des Gesamtmassenstroms
andert. Sobald im Brennstoffzellenstack Strom gezogen wird, wandern Sauerstoffionen
von der Kathode zur Anode und reagieren dort mit den brennbaren Gasbestandteilen.
Dieser hinzukommende Sauerstoff muss im Gleichgewichtsreaktor berticksichtigt wer-
den. Die genaue Menge des Sauerstoffs ldsst sich iiber das Faradaysche Gesetz bestim-
men. Dieses besagt, dass die am Elektrolyten umgesetzte Stoffmenge proportional dem

flieSlenden Strom ist [48]:
It

nj = - (3.16)
n  Stoffmenge der am Elektrolyten umgesetzten Spezies i (hier: O,)
I Stromfluss
T Zeit
z Ladungszahl
F Faraday-Konstante (96845 As/mol)

Die Faraday-Konstante beschreibt die Ladung, die in einem Mol Elektronen enthalten
ist. Sie ist das Produkt aus der Avogadro-Konstante Nj (6,022*10?3) und der Elemen-
tarladung e (1,6022*10™"9 C), wobei die Avogadro-Konstante die Anzahl der Teilchen in
einem Mol eines Stoffes angibt und e der Ladung eines einzelnen solchen Teilchens ent-
spricht. Fiir die Zeit T wird ein Zeitschritt der Simulation verwendet. Die Ladungszahl
hingt davon ab, welcher chemische Stoff betrachtet wird. Um den umgesetzten Mas-
senstrom zu erhalten, muss die Stoffmenge n; noch durch die molare Masse dividiert

werden.
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3.2.4 Reformerwdrmeiibertrager

Da der Reformierungsprozess mit einer Energiednderung verbunden ist, ist neben der
Massenbilanz auch die Energiebilanz zu betrachten. Die Reformierung von Methan mit
Wasser und auch Ammoniak ist ein endothermer Prozess. Das bedeutet, dass dem Sys-
tem Warme zugefiihrt werden muss, damit die Reaktion ablaufen kann. Diese Warme
kann durch den Enthalpiestrom des Gases am FEintritt in den Reformer bereitgestellt
werden, hat aber zur Folge, dass die Temperatur des Gases am Austritt aus dem Re-
former sehr niedrig wird. Eine weitere Option ist die Warmezufuhr von Aufien, um
die Temperatur im und aus dem Reformer aufrechtzuerhalten. In Abbildung [3.8)ist die
Energiebilanz iiber den Reformer dargestellt. Die rot strichlierte Linie symbolisiert die
Grenzen des Systems. Links stromt das Gas mit einer bekannten Temperatur Ty, und
Enthalpie Hp, in den Reformer und wird bei der Reformierungstemperatur Ty, welche
gleichzeitig die Gasaustrittstemperatur T, ist, umgewandelt. Dabei entsteht die Bil-
dungsenthalpie AHg, die fiir die Umwandlung des Gases notwendig ist. Da auch der
Enthalpiestrom Hoy; aus dem Reformer bekannt ist, kann aus der Differenz der beiden
Enthalpiestrome dH = Hoy; — Hy, und der Bildungsenthalpie AHg der benotigte War-
mestrom Q, von Auflen berechnet werden. Es sei darauf hingewiesen, dass in der Reali-
tat Warmeverluste QV auftreten, die in diesem Modell vernachldssigt wurden. Die Werte
der Enthalpien sind Stoffdaten, deren Bestimmung bereits in Kapitel beschrieben
wurde.

: Tref !
Hln(TIn) —REF E HOut(TOut)
M N
Qv =0

|Hln+Qa _AHB _HOut — Qv = 0|

Abbildung 3.8: Energiebilanz des Reformers
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Der Reformer, der im SOFC-System der AVL verwendet wird, ist neben dem Gleich-
gewichtsreaktor zusétzlich als Warmetibertrager ausgelegt. Es existieren zwei Eingdnge
in den Reformer, wie aus Abbildung [3.9|erkennbar.

| Brenngas-Auslass |

HeiRluft-Auslass

| Brenngas-Einlass |

Abbildung 3.9: Reformer der AVL List [47]

In der Abbildung tritt das zu reformierende Brenngas von unten in den Refor-
mer ein. Das Abgas, das im Betrieb Temperaturen von knapp unter goo °C hat, stromt
von rechts in den Reformer hinein. Dieses Abgas iibertrdgt einen Teil seiner Energie
und kiihlt entsprechend ab. Der {ibertragene Warmestrom entspricht genau der fiir die
Reformierung bendtigten Warmeleistung Q,. Da die chemische Zusammensetzung des
Abgases aus der Simulation bekannt ist, kann ermittelt werden, welcher Abgasmassen-
strom notwendig ist, um die erforderliche Warmeleistung zur Verfiigung zu stellen. Prin-
zipiell wére es moglich, das thermische Modell des Reformers durch den von Soukup
gebauten Warmeitibertrager (vgl. Kapitel darzustellen. Da zur Validierung des Ge-
samtmodells die Simulationsergebnisse aus dem existierenden stationdren Modell der
AVL herangezogen wurden und darin die eben beschriebene Methode zur Darstellung
der Energiebilanz angewendet wurde, wurde das Modell fiir die Berechnung stationérer
Betriebspunkte in dieser Arbeit entsprechend angepasst. Der Nachteil dieses Warme-
tibertragermodells liegt darin, dass die Reformierungstemperatur T, und damit die
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Austrittstemperatur des Reformatgases vorgegeben werden miissen, so dass das Mo-
dell zum gegenwiértigen Zeitpunkt nur stationdre Zustdnde darstellen kann. In Zukunft
soll das Modell dahingehend erweitert werden, dass es aus den gegebenen Gaszusam-
mensetzungen und -temperaturen an den beiden Eintritten in den Reformer die Tem-
peraturen an den beiden Austritten aus dem Reformer berechnen kann. Die berechnete
Austrittstemperatur des Reformatgases soll dann als Reformierungstemperatur fiir den
in Kapitel beschriebenen Gleichgewichtsreaktor verwendet werden.

3.2.5 Stackwdrmeiibertrager

Das Warmetibertragermodell des Brennstoffzellenstacks basiert auf dem gleichen Grund-
gedanken wie das von Soukup [7] entwickelte Modell, das in Kapitel vorgestellt
wurde. Dabei wird davon ausgegangen, dass die Gasstrome indirekt {iber die Warme-
tibertragerwand den Warmestrom austauschen. Das Modell des Stackwarmetibertragers
wurde etwas modifiziert und sei in Abbildung dargestellt.

. I .
Hcath(Tcath_In) 1 dT ! Hcath(Tcathfout)
cath 1 »
—_— MeathCv,cath dr "
|
' I
L o o oo oo o oo oo o o
Qng,cath
= = mm em e = == == =
AHg | dr, I Q
Py ® 2 My Co dw I
| — el |
I Qng an
— '; )
} dTan Han(Tan_Out)
. | ManCy,an dr I >
Han(Tan_In) | I

e —

Abbildung 3.10: Modell des Stackwadrmeitibertragers

Anders als beim Wiarmetibertragermodell von Soukup [7], welches aus drei Zellen
besteht, besteht das Modell des Stackwarmetibertragers aus einer Zelle. Die Gase durch-
stromen den Warmetibertrager also im Gleichstrom. Der wesentliche Unterschied des
thermischen Modells des Brennstoffzellenstacks ist, dass sich im Betrieb der SOFC die
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Gaszusammensetzungen im Stack dndern. Wird kein Strom gezogen, findet aber im
Stack die Reformierung des Brenngases statt, ist die Anderung der Bildungsenergie AHp
zu berticksichtigen. Im Fall der Ammoniakreformierung, die ein endothermer Prozess
ist, wiirde dem Stack Warme entzogen werden, der Term AHp wire negativ. Sobald
Strom gezogen wird, ist neben der Anderung der Gaszusammensetzung auch die im
Stack entstehende Abwéarme zu berticksichtigen [11), [12]. Diese Abwéarme ist auf die Ab-
weichung des Betriebszustands vom Standardzustand und die Spannungsverluste zu-
riickzufiihren [49, 50] und wird durch den Term AHp abziiglich der elektrischen Ener-
gie P, berticksichtigt. Der Brennstoffzellenstack ist also als ein Warmeiibertrager mit
zusitzlicher innerer Warmesenke bzw. -quelle zu verstehen [49]. Die Energiebilanz des
Brennstoffzellenstacks ist in Gleichung gegeben. Die Wiarmeverluste Q, kdnnen mit
Messdaten bestimmt werden.

Hcath,ln + Han,In - Hcath,Out - Han,Out + AI_‘IB - Pel - QV =0 (3-17)

Der Vergleich der Mess- und Simulationsergebniss in Abbildung soll die Taug-
lichkeit des Stackwarmetibertragermodells zeigen. Bei dem dargestellten Test handelt es
sich um einen etwa 55-stiindigen Betrieb der SOFC mit Erdgas, beginnend mit dem Auf-
heizprozess in den ersten zehn Stunden, gefolgt von unterschiedlichen Lastzustdnden.
Dabei wurden die Austrittstemperaturen an der Kathode und Anode, die Massenstréme
am Eintritt in das System sowie der Stromfluss gemessen. In der Simulation wurden
Wairmeverluste vernachléssigt. In der obersten Grafik der Abbildung ist die gemes-
sene Temperatur am Kathodenaustritt an der blauen durchgezogenen Linie zu erkennen.
Die blaue strichlierte Linie entstammt der Simulation. Ebenfalls in der obersten Grafik
ist eine schwarz strichlierte Linie dargestellt, welche dem Massenstromverlauf der Luft
entspricht, welche kathodenseitig in den Stack stromt. Analog sind in der mittleren Gra-
fik die Temperatur- und Massenstromverldufe des anodenseitigen Brenngases abgebil-
det, wobei die Temperaturen in roter Farbe dargestellt sind. In der untersten Grafik ist
der gemessene Stromfluss als schwarz durchgezogene Linie dargestellt. Der in der Si-
mulation berechnete Anteil der Abwarme, welche im Stack aufgrund des Stromziehens
entsteht, ist in der untersten Grafik in schwarz strichlierter Farbe dargestellt.

Da der Vergleich von Mess- und Simulationsergebnissen fiir die kathoden- und an-
odenseitigen Temperaturen dhnlich ausfallt, wird fiir die weiteren Erlduterungen repra-
sentativ die Kathodenseite in der obersten Grafik herausgegriffen. Betrachtet man die
gemessenen und simulierten Temperaturverldufe der Kathodenluft am Stackaustritt, ist
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Abbildung 3.11: Vergleich der Mess- und Simulationsergebnisse der SOFC im Aufheiz- und Last-
wechseltest mit Erdgas

zu erkennen, dass diese prinzipiell recht gut tibereinstimmen. Auffallend ist, dass die
simulierte Temperatur ab etwa der zwolften Stunde stets etwas unter der gemessenen
Temperatur liegt. An dieser Stelle ist zu vermerken, dass durch die Messergebnisse der
absolute Massenstrom der Luft am Systemeintritt gegeben war, aufgrund der wechseln-
den Drosselklappenstellung allerdings nicht bekannt war, welcher Massenstrom exakt
durch den Stack stromt. In der Simulation wurde bei einer gegebenen Drosselklappen-
stellung von beispielsweise 55 % gefolgert, dass 55 % der in das System stromenden
Luft durch den Stack stromt und die restlichen 45 % der Luft abgezweigt werden. Der
Vergleich der gemessenen und simulierten Temperaturverldufe zeigt jedoch, dass der
direkte Riickschluss von der Drosselklappenstellung zum Massenstrom nicht zutreffend
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ist. Es ist zu vermuten, dass in der Realitdt mehr Luft durch den Stack gestromt ist, als
in der Simulation angenommen wurde. Zusitzlich ist zu erkennen, dass die simulierte
Temperatur etwa zehn Stunden nach Start des Tests abfillt, die gemessene Temperatur
hingegen weiter ansteigt. Der Knick im simulierten Temperaturverlauf ist auf den Knick
im Massenstromverlauf der Luft zuriickzufithren. Die Anderung des Massenstroms an
dieser Stelle wiederum kommt daher, dass die Stellung der Drosselklappe gedndert wur-
de. Der berechnete Wert des Massenstroms kann folglich vom tatsdchlichen Massen-
strom am Stackeintritt abweichen. Besonders gute Ubereinstimmung zeigen Mess- und
Simulationsergebnisse im Verhalten beim Lastwechsel. Wie aus der untersten Grafik zu
erkennen, werden ca. zwolf Stunden nach Teststart 5 A Strom gezogen. Der Wert der
Abwairme ist hier noch negativ, dem Stack wird folglich Warme entzogen. Daraus ist zu
schliefen, dass die Anderung der Gaszusammensetzung des Brenngases hier dem Stack
mehr Warme entzieht als durch den Stromfluss Abwarme entsteht. Etwa 25 Stunden
nach Teststart wird der Strom auf 15 A erhoht, wodurch auch die Abwidrme ansteigt
und den Stack insgesamt erwdrmt. Es ist zu erkennen, dass sowohl die gemessene als
auch die simulierte Temperatur ansteigen. Nach weiteren zehn Stunden wird der Strom
auf 16 A erhoht, die Temperaturen sinken allerdings leicht ab. Das ist damit zu begriin-
den, dass gleichzeitig der Massenstrom der Luft erhoht wurde, um den Stack zu kiihlen.
Etwa 50 Stunden nach Teststart wird der Verbraucher abgeschalten, wodurch Stromfluss
und Abwérme abfallen. In Folge fillt auch die Temperatur ab, was sowohl in den Mess-
als auch in den Simulationsergebnissen zu erkennen ist. Sobald wieder Strom gezogen
wird, steigen auch die Temperaturen wieder an. Der Vergleich der Mess- und Simula-
tionsergebnisse zeigt, dass der Stackwdrmetauscher sowohl den Aufheiz- als auch den
Betrieb im Lastwechsel qualitativ sehr gut nachbilden kann. Wichtig ist, dass der exakte
Wert des Massenstroms bekannt ist.

3.2.6 Druckverluste

Beim Durchstromen der Komponenten des SOFC-Systems ist das Gas Temperaturdande-
rungen ausgesetzt. Aus diesem Grund wurde fiir die Berechnung der Druckverluste in
den einzelnen Komponenten der Ansatz der polytropen Rohrstromung gewéhlt. Die-
ser gilt fiir reibungsbehaftete kompressible Stromungen in geraden Rohren konstanten
Querschnitts, in welchen das Fluid infolge Reibung einen Teil seiner Stromungsenergie
verliert, diesen gleichen Anteil in Form von Warme allerdings zurtickgewinnt [51]. In der
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Realitdt durchstromt das Gas die Komponenten des SOFC-Systems nicht ausschliefilich
in geraden Rohrstiicken. Obwohl die Querschnitte und Geometrien der einzelnen Kom-
ponenten grofiteils nicht bekannt sind, darf dennoch zur Bestimmung des Druckverlusts
die Néherung fiir polytrope Rohrstromungen nach Sigloch [51] angewendet werden:

Lu> T
Apy =~ PInAInB%ﬁ
n
s =
U T
PIn 7 TIn (3'18)

Apy  Druckverlust

P Fluiddichte am Eintritt

A Rohrreibungszahl am Eintritt

L Rohrlénge

D  Rohrdurchmesser

up  Stromungsgeschwindigkeit des Fluids am Eintritt
T Mittlere Temperatur zwischen Ein- und Austritt
T Temperatur am Eintritt

4 Widerstandsbeiwert fiir Rohrleitungseinbauten

Gleichung enthalt neben der Geometrie, die fiir die Simulationen in dieser Arbeit
unbekannt ist, die unbekannte Rohrreibungszahl Ay, welche kein konstanter Wert, son-
dern abhidngig von der Reynolds-Zahl ist. Die Reynolds-Zahl wiederum ist eine Funk-
tion der Stromungsgeschwindigkeit sowie der dynamischen Viskositit und der Dichte
des Fluids. Die Bestimmung der Viskositdt von Gasgemischen ist mit grofsem Aufwand
verbunden und wiirde in der Simulation viel Rechenzeit in Anspruch nehmen. Aus die-
sem Grund wurden die Rohrreibungszahl Ap, sowie die Geometriewerte L und D zum
Widerstandsbeiwert { zusammengefasst, der fiir jede Komponente spezifisch ist. Der
Einfluss durch die Abweichung der Komponentengeometrie von der des geraden Rohr-
stlicks ist ebenfalls in diesem {-Wert enthalten. Der Widerstandsbeiwert { fasst somit die
Einzelverluste aller Einbauten von geraden Leitungsabschnitten bis Kriimmern, Quer-
schnittsinderungen und Abzweigstiicken zusammen. [52] Die Bestimmung des Wider-
standsbeiwertes erfolgte durch Kalibration mit Referenzwerten und wird in Kapitel
erldutert.
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Um nun den Absolutdruck an einem bestimmten Punkt berechnen zu konnen, ist die
Kenntnis eines Referenzdruckwertes erforderlich, um dann tiber den Druckverlust den
Absolutdruck zu berechnen. Dazu sei das Gesamtlayout der SOFC-CHP-Anlage zu be-
trachten, siehe Abbildung Gegeben ist der Druck der Luft am Eintritt in das System.
Dieser Druck entspricht dem Umgebungsdruck pg. Der Druck am Eintritt der kalten Sei-
te in den kathodenseitigen Luftwdrmeiibertrager ist ebenfalls gleich dem Umgebungs-
druck. Aus dem Druckverlust tiber diese Komponente ldsst sich der Druck am Austritt
der kalten Seite aus dem Luftwarmetibertrager bestimmen. Weiter kann der Druck nach
dem kathodenseitigen Stack, am Austritt aus dem Brenner usw. errechnet werden. Sind
die kathoden- und abgasseitigen Driicke bis nach dem Abgaskiihler (Exh_cooler) be-
stimmt, wird die Drehzahl des Sauggebldses (Exh_suct_cmpr) so eingestellt, dass der
Druck nach dem Sauggebldase wieder Umgebungsdruck erreicht. Anodenseitig existiert
ebenfalls ein Gebladse (An_rezi_blower), dessen Drehzahl so eingestellt wird, so dass das
Gas, welches aus der heifien Seite des Anodenwdrmeiibertragers austritt und die aus
dem kathodenseitigen Stack kommende Luft am Mischungspunkt den gleichen Abso-
lutdruck erreichen.

Oxicat/ Brenner

\
)

i Q\ AR

Cath_hex \_“// ELECTRODE |

STACK

MODULE
Reformer An_hex

FUEL
Fuel )——* ELECTRODE
1 An_rezi_
blower
==

w— ﬁ

Exh_suct,

blower

H,0

Abbildung 3.12: Gesamtlayout der SOFC-CHP-Anlage

In Abbildung sei ein kleines Beispiel gegeben, welches das Verhalten der Druck-
verldufe veranschaulicht.
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Abbildung 3.13: Druckverldufe in Abhangigkeit des Massenstroms und der Gebldsedrehzahl

In der obersten Grafik ist ein beliebiger und zeitlich variierender Verlauf des Massen-
stroms am Eintritt in das System dargestellt. Die schwarze Farbe des Massenstromver-
laufs deutet darauf hin, dass der Verlauf vorgegeben wurde. In der Grafik darunter ist
zu sehen, dass eben dieser Massenstrom mit Umgebungsdruck py =1,01325 bar bzw.
1013,25 mbar, in das System eintritt. Beim Durchstromen des Warmeiibertragers verliert
der Massenstrom einen Teil seines Druckes, wobei der Druckverlust umso hoher ist, je
hoher der Massenstrom ist. Am Austritt aus dem Warmeiibertrager ist der Absolutdruck
des Gases p_cath_hex_cold_Out entsprechend geringer. Die blaue Farbe des Druckver-
laufes signalisiert, dass dies ein Verlauf ist, der im Simulationsmodell berechnet wurde.
Als Antwort auf den Druckverlust muss sich die Gebldsedrehzahl so einstellen, dass
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3.2 Modellbildung

nach dem Gebldse wieder Umgebungsdruck herrscht. In der dritten Grafik ist folglich
der Verlauf der Gebldsedrehzahl eingezeichnet, welcher sich gegengleich zum Druckver-
lauf bewegt. In der untersten Grafik ist zu erkennen, dass der Druck nach dem Gebléase
p_exh_suct_blower wieder gleich dem Umgebungsdruck ist, wobei eine Toleranz von
2 mbar vorgesehen wurde.

Zur Bestimmung des Betriebsverhaltens von Gebldsen dienen Gebldsekennfelder, die
in der Regel vom Hersteller zur Verfiigung gestellt werden. Mit bekanntem Massenstrom
und bekannter Gebldsedrehzahl kénnen so Temperaturerhohung, Druckverhiltnis, Wir-
kungsgrad und Leistung ermittelt werden. In dieser Arbeit ist besonders das Kennfeld
von Interesse, aus welchem das Druckverhiltnis zwischen dem Druck nach dem Ge-
bldse bezogen auf den vor dem Gebldse herausgelesen werden kann. Anzumerken ist
an dieser Stelle, dass solche Kennfelder fiir eine bestimmte Gebldsegeometrie und ein
bestimmtes Fluid bei bestimmten Umgebungsbedingungen erstellt werden. Das in die-
ser Arbeit verwendete Kennfeld ist giiltig fiir Luft bei einer Temperatur von 20 °C und
0,981 bar. Da die im betrachteten SOFC-System eingebauten Geblédse nicht mit Luft, son-
dern mit Gasgemischen durchstromt werden, deren Zusammensetzungen nicht immer
konstant sind, konnen die gegebenen Gebldsekennfelder nicht direkt verwendet werden.
Sie konnen jedoch sehr wohl als Referenz genutzt werden.

In der Stromungsmechanik werden tatsdchliche Betriebsbedingungen iiber Ahnlich-
keitsgesetze auf einen Referenzzustand umgerechnet und ausgewertet [53]. Im Fall von
kompressiblen Fluiden kommt dabei die Mach’sche Ahnlichkeit zur Anwendung [54].
So konnte fiir den vorliegenden Fall der tatsdchliche Massenstrom des Gasgemisches
auf den Massenstrom der Luft im Referenzmodell umgerechnet und das Druckverhélt-
nis aus dem gegebenen Kennfeld herausgelesen werden [55]. Die Rechenschritte sind in

den Gleichungen bis gegeben.

MﬂRef = MaGas (3'19)

Mit Ma = &, u = F% und cs = V«RT folgt:

mRef _ mGaS
PRef A/ KRef RRef TRef PGas AV KGasRGas T Gas

(3.20)
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Da es sich im vorliegenden Beispiel um ein und dasselbe Gebldse handelt, kann die
Geometrie vernachldssigt werden, sodass sich fiir den gesuchten Luftmassenstrom rit,j,
ergibt:

. Ry Pair V Kair Rair Tair
Mair = MRef = MGas (3'21)
PGasV KGasRGaS TGas

Ma; Mach-Zahl des Gasgemisches bzw. Referenzfluids (hier: Luft)
u Stromungsgeschwindigkeit

Cs Schallgeschwindigkeit

r;  Massenstrom des Fluids

Oi Fluiddichte

A Durchstromte Querschnittsfliche

Ki Isentropenexponent des Fluids

R; spezifische Gaskonstante des Fluids
T; Temperatur des Fluids

Die Darstellung in Abbildung zeigt den Vergleich der Simulationsergebnisse mit
Messwerten. Es handelt sich um den Aufheizvorgang der SOFC-Anlage im Betrieb mit
Erdgas, wobei im gewihlten Beispiel ein Bereich des Luftpfades herausgegriffen wur-
de. Dem System wurde die Drehzahl des Gebldses N_cath_cmpr vorgegeben, deren
zeitlicher Verlauf in der obersten Grafik in blauer Farbe dargestellt ist. Die Drehzahl
ist auf der linken Achse abzulesen. Das Gebldse saugt die Umgebungsluft an, deren
Massenstromverlauf mf_cath_air_In in schwarzer Farbe in derselben Grafik abgebildet
ist. Die Werte basieren auf Messungen und sind auf der rechten Achse abzulesen. Die
angesaugte Umgebungsluft betritt das Gebldse mit Umgebungsbedingungen, die hier
nicht dargestellt sind. Der Absolutdruck, mit welchem die Luft das Geblédse verldsst
p_cath_cmpr_Out, wurde im Betrieb gemessen und in der Simulation nachgestellt. Die
Berechnungen der Simulation ergaben sich unter Anwendung des Gebldsekennfeldes.
In der zweiten Grafik ist der Verlauf des gemessenen Absolutdrucks als blaue Linie
und der Verlauf des berechneten Absolutdrucks als rot strichlierte Linie dargestellt. Die
Grafik zeigt, dass Mess- und Rechenergebnisse sehr gut tibereinstimmen. Nach dem
Gebldse stromt die Luft in den Luftwdrmeiibertrager. Aufgrund der Druckverluste im
Warmetibertrager ist der Druck am Auslass geringer als am Eintritt. Der Verlauf des Ab-
solutdrucks der Luft am Austritt aus dem Luftwarmetibertrager p_cath_hex_cold_Out ist
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3.2 Modellbildung

in der dritten Grafik zu sehen. Die blaue Linie deutet wieder auf die Messung hin, die
rot strichlierte Linie auf die Berechnung. Auch hier stimmen Messung und Berechnung
sehr gut iiberein. Der gemessene Temperaturverlauf T_cath_hex_cold_Outyjess der Luft
am Austritt aus dem Warmetibertrager ist in der untersten Grafik abgebildet.

4
=8 =10 . . . . . 004 @
k= 1 o
Egl 10032
=) N_cath 5
=1 _cath_cmpr | | o
% 4 mf_cath_air_In 002 TC"J
@ 2k 4 0.01 %
@
=] 0 | 1 | 1 . 0 <
0 5 10 15 20 25
Zeit [h]
S 1200 ; . ; ; .
£ — —]
% 1100 - -
g . p_cath_cmpr_Out_Mess
= = = = «p_cath_cmpr_Oul_Sim
£ 1000 e 1
o
w0
2 900 L L I L I
0 5 10 15 20 25
Zeit [h]
T 1200 ; ; ; . ;
8
E L -
2 1100 | .
'::,J = p_cath_hex_cold_Out_Mess
= = = = -p_cath_hex_cold_Out_Sim
< 1000 - .
o
n
g 900 I 1 L 1 L
0 5 10 15 20 25
Zeit [h]
= {_cath_hex_cold_Out_Mess | |
0 5 10 15 20 25
Zeit [h]

Abbildung 3.14: Vergleich der simulierten und gemessenen Druckverldufe wiahrend des Auf-
heizprozesses mit Erdgas

3.2.7 Leistungskenngrolien

Um die Ergebnisse der Simulationen der SOFC-CHP-Anlage interpretieren zu konnen,
ist es notwendig, die thermischen und elektrischen Grofien des Systems darzustellen.
Dazu wurden die Gleichungen, die bereits unter Punkt beschrieben wurden, in
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das Modell integriert. Zur Wiederholung seien an dieser Stelle die relevanten Grofien
wiederholt:

e Fuel Utilization Uy

Nernstspannung UNernst

Zellspannung Uce

Elektrische Leistung Py

Elektrischer Wirkungsgrad 7,

e Thermischer Wirkungsgrad 7y,

Zu einigen der oben genannten Grofien seien Bemerkungen hinzuzufiigen: Fiir die
Berechnung der Zellspannung liegt der AVL List der ASR-Wert der mit H, betriebe-
nen SOFC vor. Da dieser ASR-Wert bei der mittleren Gaszusammensetzung, dem mitt-
leren Druck zwischen Stackein- und -austritt und der Temperatur des Stacks bei ca.
845 °C ermittelt wurde, wurde der Aspekt der Mittelwertbildung auch im dynamischen
Simulationsmodell bertiicksichtigt. An dieser Stelle wird deutlich, weshalb der Brenn-
stoffzellenstack sowohl am Anodenein- als auch -austritt einen Gleichgewichtsreaktor
enthilt, vergleiche Kapitel Fiir die Berechnung der Nernstspannung Unernst und
in Folge der Zellspannung Uce und elektrischen Leistung P, sowie dem elektrischen
Wirkungsgrad 7, ist es wichtig, die korrekte Gaszusammensetzung, ndmlich die bei
Ein- und Austrittstemperatur in und aus dem Stack, zu verwenden. Auf dem gleichen
Berechnungsschema basieren auch die Simulationsergebnisse des existierenden statio-
ndren Modells der AVL. Um die Simulationsergebnisse des dynamischen Modells mit
denen des stationdren Modells vergleichen zu konnen, wurde die gleiche Basis geschaf-
fen. Bei der elektrischen Leistung P, handelt es sich um die Bruttoleistung des Stacks
bei Gleichstrom. Um die nutzbare Leistung (Nettoleistung) zu erhalten, muss der Leis-
tungsverbrauch samtlicher Systemkomponenten abgezogen und die Umwandlung von
Gleich- in Wechselstrom berticksichtigt werden. Fiir den Vergleich und die Beurteilung
der Simulationsergebnisse im vorliegenden Modell geniigt jedoch die Berechnung der
Bruttoleistung bei Gleichstrom und wird hier als elektrische Leistung P, bezeichnet.
Um die qualitativen Zusammenhédnge zwischen dem gezogenen Strom, der Spannung
und letztendlich der elektrischen Leistung zu veranschaulichen, sei auf Abbildung
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verwiesen. Es werde ein zeitlich variabler Stromwert vorgegeben, der in der obersten
Grafik der Abbildung in schwarzer Farbe dargestellt ist. In der zweiten Grafik ist in
blauer Farbe der Verlauf des Partialdrucks des kathodenseitigen Sauerstoffs po, und in
roter Farbe des Logarithmus der Produktsumme der Partialdriicke In(ITp;) der an der
Reaktion beteiligten Stoffe dargestellt. Die Werte von po, sind auf der linksseitigen ver-
tikalen Achse abzulesen und die Werte von In(ITp;) entsprechend auf der rechtsseitigen

vertikalen Achse.
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Abbildung 3.15: Zusammenhang zwischen Strom, Spannung und elektrischer Leistung
Es ist zu erkennen, dass po, mit steigendem Strom sinkt. Wie in Kapitel be-
schrieben, ist der Strom direkt proportional der Sauerstoffmenge, die von der Kathode

zur Anode diffundiert. In Folge sinkt der Sauerstoffanteil und damit der Partialdruck
des Sauerstoffs an der Kathode, sobald der Strom steigt. Der Partialdruck des Sauer-
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stoffs steht im Nenner des Logarithmus der Produktsumme der Partialdriicke In(Ilp;),
wodurch letzterer einen gegenldufigen Verlauf zu po, aufweist. Die Nernstspannung
wiederum fillt ab. Die Zellspannung, welche sich aus der Nernstspannung abziiglich
dem Produkt aus ASR-Wert, Strom I und Zellfliche Ac,y ergibt, zeigt den gleichen Ver-
lauf wie die Nernstspannung. Die elektrische Leistung ergibt sich als Produkt aus Strom
und Spannung. Je mehr Strom gezogen wird, umso mehr Sauerstoffionen wandern tiber
den Elektrolyten und umso mehr elektrische Leistung wird erzeugt.

Der thermische Wirkungsgrad 7y, ist die im Abgaskiihler freigesetzte Warme bezogen
auf die Brennstoffleistung. Um die im Abgaskiihler freigesetzte Warme zu ermitteln, ist
die Energiebilanz des Abgases im Abgaskiihler zu betrachten. Dabei ist zu beachten,
dass das Abgas mit Temperaturen um die 250 °C in den Kiihler eintritt und ihn mit
Temperaturen etwas iiber Umgebungstemperatur verlasst. Folglich wird ein Teil des am
Eintritt noch dampfférmigen Wassers auskondensieren und dadurch Kondensationswar-
me erzeugen. Die sich ergebende Energiebilanz ist in Gleichung ausgedriickt:

HEgyxh_Gas_in = HExh_Gas_out + HH20,1 Out — "H20,1 Out’H20,1 (3.22)

HExh_Gas_In,Exh_Gas_Out Enthalpiestrom des Abgases am Ein- und Austritt
Hipol out Enthalpiestrom des anfallenden Kondensatwassers am Austritt
H20,1_Out Verdampfumgs- bzw. Kondensationswdrme des Wassers

In der Gleichung ist die Menge des anfallenden Kondensats noch unbekannt.
Diese kann iiber den Sattigungsdampfdruck p/, bei gegebener Temperatur, hier der Aus-
trittstemperatur Tgx, Gas out des Abgases bzw. Wassers aus dem Kiihler, bestimmt wer-
den. Der temperaturabhingige Sattigungsdampfdruck des Wassers kann der Literatur
entnommen werden. Der Feuchtegrad x kennzeichnet den Massenanteil des Wassers
bezogen auf die trockene Luft- bzw., im vorliegenden Fall, die trockene Gasmenge in
Kilogramm. Unter Anwendung der Idealgasgleichung lésst sich fiir den Feuchtegrad x
folgender Ausdruck schreiben [44]:

mq _ Rupa _ Mapa _ Mg pd
Nty detr Mtrptr Mtr P — Pd

(3-23)
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Feuchtegrad

Masse des Dampfes bzw. des trockenen Abgases
Gaskonstante des Dampfes bzw. trockenen Abgases
Partialdruck des Dampfes bzw. des trockenen Abgases
Molare Masse des Dampfes bzw. des trockenen Abgases
Gesamtdruck

Molare Masse des Dampfes bzw. des trockenen Abgases

Im Abgaskiihler kondensiert Wasser aus, was bedeutet, dass sich der Feuchtegrad des

Abgases am Austritt aus dem Kiihler entsprechend reduzieren muss. Wenn die Diffe-

renz der Feuchtegrade zwischen Ein- und Austritt des Kiihlers Ax = xy, — xout bekannt

ist, konnen Riickschliisse auf die Menge des anfallenden Kondensats gezogen werden.

Die nachfolgenden Gleichungen zeigen die schrittweise Bestimmung der Kondensat-

menge 1o |- In den Gleichungen ist berticksichtigt, dass es sich im Simulationsmodell

um Massenstrome handelt.

Xi

1i_In

M;

Pa

p
Texh_gas_Out

20,1
Ax

. md_ln
T e (3.24)
My Pfj ( Texh_gas_Out)
xO = ( 2 )
ut My, p— P:i(Texh_gas_Out) -
Mo, = AX fily (5.26)

Feuchtegrad am Ein- und Austritt des Kiihlers

Massenstrom des Dampfes bzw. des trockenen Abgases am Eintritt
Molare Masse des Dampfes bzw. des trockenen Abgases
Sattigungsdampfdruck

Gesamtdruck

Austrittstemperatur des Abgases aus dem Kiihler

Massenstrom des anfallenden Kondesats

XIn = XQut

3.3 Validierung des Gesamtmodells mit Erdgas

Das dynamische Simulationsmodell, das die gesamte SOFC-CHP-Anlage darstellt, ent-

steht durch Verkniipfung der einzelnen Systemkomponenten miteinander. Jede Kompo-

nente erhilt als Eingangsgrofien den Massenstrom riip, (T = i), die Temperatur Ty, (T = i)

57



3 Modellbildung und -validierung in MATLAB/Simulink

und den Druck pi, (T = i) zum Zeitpunkt T = i. Mit diesen Eingangsgroien werden fiir
den i-ten Zeitschritt die Ausgangsgrofien ritou (T = i), Towt(T = i) und pou (T = i) aus
der Komponente berechnet und im nachsten Rechenschritt (t = i 4- 1) als Eingangsgro-
en fiir die nachfolgende Komponente iibergeben, sieche Abbildung

(=0

My, (T = 1) 1My, 0yt (T = 1) M m(7 = 1) Mo, 0ut (T = 1)
 —— ——— = = ————— P—p —
Tim@=1) Ty 0ue(T =1) Tom(T = 1) To0ut (T =1)
— Komponentel b= = = = = = = = »=——p| Komponente 2 »>
PLm(T=10) Prout (T =1) P2,m(T = 1) P2,0ut(T =1)

—_— — - = >

Abbildung 3.16: Prinzip der Ubergabe der Ausgangs- und Eingangsgrofen zwischen den
Modellkomponenten

Der stationdre Betriebszustand stellt sich ein, wenn sich samtliche Parameter iiber die
Zeit nicht mehr dndern und ist gleich dem eingeschwungenen Zustand in der dynami-
schen Darstellung. In dieser Arbeit wurden unterschiedliche stationdre Betriebspunkte
einer mit Erdgas (CH,) betriebenen SOFC-CHP-Anlage simuliert, die in Tabelle zZu-
sammengefasst sind. Die gleichen stationdren Betriebspunkte wurden im stationdren
Modell abgebildet. Die Ergebnisse der beiden Simulationsmodelle wurden verglichen.
Messergebnisse existieren nicht.

Tabelle 3.4: Simulierte Betriebspunkte zur Modellvalidierung

Test-Nr. Brenngas el  Pruel  Ugsystem Ugsorc KRR 1 Py el
[g/s] [kW]  [%] [%]  [%] [A] [KW] [%]

1 Erdgas (CH,) 0,187 9,1 90 73 70 39,4 58 63

2 Erdgas (CH,) 0,226 11 90 73 70 47,6 6,7 61

3 Erdgas (CH,) 0,128 6,2 90 73 70 27,1 4,2 67

4 Erdgas (CH,) 0,083 4 90 73 70 17,5 2,8 70
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Tfyel Dem System zugefiihrte Brenngasmenge

Pruel Brennstoffleistung

Ugsystem Brennstoffausnutzungsgrad bezogen auf das System
Ugsorc  Brennstoffausnutzungsgrad bezogen auf die SOFC

RR Rezirkulationsrate

I Strom

Py Elektrische Bruttoleistung bei Gleichstrom

el Elektrischer Bruttowirkungsgrad bei Gleichstrom

Die Systemkonfiguration war fiir alle vier Fille dieselbe und ist in Abbildung
dargestellt. Darin sind alle Komponenten abgebildet, welche im dynamischen Simulati-
onsmodell dargestellt werden konnen.
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Abbildung 3.17: Gesamtlayout der SOFC-CHP-Anlage

Samtliche Parameter, die notwendig waren, um die Simulation durchzufiihren, sind
als Beispiel fiir Test 1 in Tabelle zusammengefasst. Wie in Kapitel beschrie-
ben, waren die Widerstandsbeiwerte { zur Berechnung der Druckverluste der einzelnen
Komponenten zum Zeitpunkt der Modellbildung noch unbekannt. Diese wurden durch
Vergleich der dynamischen Simulationsergebnisse aus Test 1 in Tabelle [3.4| mit den ent-
sprechenden Ergebnissen aus dem stationdren Simulationsmodell, das als Referenz galt,
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kalibriert. Alle weiteren Betriebspunkte wurden mit den in Test 1 gefundenen Wider-

standsbeiwerten { durchgefiihrt. Simtliche Warmeverluste wurden vernachldssigt. Fiir

alle vier simulierten stationiren Betriebspunkte ergaben sich sehr gute Ubereinstimmun-

gen zwischen den Ergebnissen des dynamischen und des stationdren Modells. Vor al-

lem die Gaszusammensetzungen und Driicke zeigten nahezu identische Werte. Einzig

bei den Temperaturen gab es Abweichungen von wenigen Kelvin, die auf die unter-

schiedlichen Modellansitze und verwendeten Stoffwerte zuriickzufiihren sind. Da die

exakten Werte firmeninterne Informationen der AVL sind, wird in dieser Arbeit nicht

ndher darauf eingegangen.

Tabelle 3.5: Notwendige Parameter fiir die Berechnung des Tests 1 aus Tabelle

Umgebungstemperatur
Umgebungsdruck

Luftmassenstrom am Systemeintritt
Lufteintrittstemperatur

Lufteintrittsdruck
Brennstoffmassenstrom am Systemeintritt
Brennstoffeintrittstemperatur
Brennstoffeintrittsdruck
Kiihlwasserstrom
Kiihlwassereintrittstemperatur
Kiihlwassereintrittsdruck

Zellanzahl

ASR-Wert

Zellflache

Stromfluss

Rezirkulationsrate

Abgezweigter Massenstromanteil zum Nachbrenner

Abgezweigter Massenstromanteil zum Reformer

to

Po
rii_cath_air_In
t_cath_air_In
p_cath_air_In
m_an_fuel_In
t_an_fuel_In
p_an_fuel_In
ri_H»O, cool_In
t_H>0,cool_In
p_H>0, cool_In
NC

ASR

Acen

I

RR

BPair

BP, ref

[°C]
[bar]
[g/s]
[°C]
[bar]
[g/s]
[°C]
[bar]
[g/s]
[°C]
[bar]
[-]
[QY/cm?]
[cm?]
[A]
[%]
[%]
[%]

20
0,98
10,9

20
0,98

0,187
20
0,98
150
26
1
200
0,493
127
394

70

0,58
12,76

Allgemein ldsst sich zusammenfassen, dass das dynamische Modell fihig ist, statio-

ndre Betriebspunkte verldsslich abzubilden und in der dargestellten Konfiguration ein-

gesetzt werden kann.

60
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mit NH3

In diesem Kapitel wird die stationdre Simulation des SOFC-CHP-Systems unter Betrieb
mit Ammoniak erldutert und ausgewertet. Fiir die Durchfiihrung der Simulation wur-
de das in Kapitel [3| beschriebene Simulationsmodell angewendet. In Kapitel wird
zundchst die Gleichgewichtsreaktion von Ammoniak in Abhédngigkeit der Temperatur
prasentiert. In Kapitel 4.2l werden die genauen Anforderungen und Randbedingungen
an das Ammoniaksystem definiert. Im Anschluss werden in den Kapiteln |4.3| und
die Ergebnisse der Simulationen der Volllastpunkte mit trockenem und feuchtem NH;
als Brennstoff beschrieben. Die Diskussion der Ergebnisse bildet den Abschluss dieses
Kapitels.

4.1 Gleichgewichtsreaktor mit NH;

Fiir die im Brennstoffzellenstack ablaufende Redoxreaktion wird der im Ammoniak NH;
enthaltene Wasserstoff H, benotigt. Dieser ist zunédchst im Ammoniakmolekiil gebun-
den und muss durch Aufspaltung gewonnen werden. Da die vollstindige Aufspaltung
des Ammoniaks gewiinscht ist, wird durch Betrachtung der Gleichgewichtszusammen-
setzung in Abhdngigkeit der Temperatur abgeschitzt, bei welchen Temperaturen das
SOFC-System betrieben werden soll. Aus der Literaturrecherche und den Erlduterungen
in Kapitel ist bekannt, dass die Ammoniakaufspaltung durch hohe Temperaturen
und niedrige Driicke begtinstigt wird. Die genaue Temperatur wird dabei mafigeblich
vom Material des eingesetzten Katalysators beeinflusst. Der Gleichgewichtsreaktor des
dynamischen Simulationsmodells, der das Vorhandensein des Katalysators nicht bertick-
sichtigt, zeigt den in Abbildung |4.1/a dargestellten Verlauf. Bei einem Druck von 1 bar
ist das Gas, das am Eintritt in den Gleichgewichtsreaktor zu 100 mol-% aus Ammo-
niak besteht, ab einer Temperatur von etwa 450 °C vollstandig in Wasserstoff H, und
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Stickstoff N, aufgespalten. Das molare Verhiltnis zwischen Wasserstoff und Stickstoff
betragt drei zu eins. Aufgrund der weit grofieren molaren Masse des Stickstoffmole-
kiils (28,01 g/mol) im Vergleich zum Wasserstoffmolekiil (2,02 g/mol) verhilt sich das
Massenverhiltnis genau umgekehrt. Der Massenanteil des Stickstoffs ist dann hoher als
der des Wasserstoffs. Ein Vergleich der Simulation des dynamischen Simulationsmodells
mit der Literatur [35] und eine Auswertung mithilfe des Programms Cantera [56] zeigen
identische Ergebnisse (Abbildung[4.1]b).

Da das im realen System zur Anwendung kommende Brenngas nicht zu 100 % aus
Ammoniak bestehen wird, sondern etwa einen 30 %-igen Volumenanteil von Wasser
haben wird, wurde auch die Aufspaltung des feuchten Ammoniaks in Abhdngigkeit der
Temperatur simuliert. In Abbildung]4.2]sind die Simulationsergebnisse des dynamischen
Modells (a) und einer Berechnung in Cantera (b) gegeniibergestellt.

Die obere Grafik des dynamischen Modells zeigt, dass auch hier ab einer Tempera-
tur von etwa 450 °C das Ammoniak vollstindig aufgespalten ist und der Molanteil des
Wasserstoffs das Dreifache des Molanteils des Stickstoffs betrdgt. Die Ergebnisse aus
Cantera zeigen Ubereinstimmung. In der unteren Grafik der Abbildung l4.2|a ist zu se-
hen, dass die absolute Wassermenge trotz der Temperaturdnderung konstant bleibt. Das
entspricht den Erkenntnissen aus der Literatur und bestdtigt, dass das Wasser nicht an
der Reaktion beteiligt ist [25]. (Kapitel

Da im Systembetrieb, d.h. in diesem Fall, wenn Strom gezogen wird, im Brennstoff-
zellenstack neben dem Ammoniak, bzw. Stickstoff und Wasserstoff, der Sauerstoff an
der Reaktion beteiligt ist, wurde als Drittes der Gleichgewichtsreaktor eines Ammoniak-
Sauerstoff-Gemisches simuliert. Die Stoffanteile betrugen 70 vol-% NH; zu 30 vol-% O..
Die Ergebnisse des dynamischen Simulationsmodells und der Berechnung in Cantera
sind in Abbildung[4.3|dargestellt. Da ab einer Temperatur von ca. 1200 °C die Entstehung
von Stickoxiden aus der Reaktion von Stickstoff und Sauerstoff begiinstigt wird, reicht
die Temperaturachse in diesem Beispiel bis 1500 °C. Sowohl die Ergebnisse des dynami-
schen Simulationsmodells als auch die Berechnung mit Cantera zeigten, dass selbst bei
Temperaturen ab 1200 °C keine Stickoxide entstehen. Das liegt daran, dass bei Vorhan-
densein von Wasserstoffmolekiilen, diese von den Sauerstoffmolekiilen gegentiber den
Stickstoffmolekiilen bevorzugt werden. Aus den Grafiken in Abbildung geht her-
vor, dass der vorhandene Sauerstoff mit dem Wasserstoff zu Wasser reagiert. Erst beim
Betrieb im tiberstochiometrischen Bereich (A > 1) wiirde der iiberschiissige Sauerstoff
mit dem Stickstoff reagieren [57, 58]. Da der tiberstochiometrische Betriebsbereich und
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Abbildung 4.1: Gleichgewicht des trockenen NHj; bei py = 1 bar und T = 20-700 °C

Temperaturen tiber goo °C in SOFC-Systemen prinzipiell nicht erreicht werden, kann die
Bildung von Stickoxiden in der SOFC ausgeschlossen werden.

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass die Ergebnisse des Simulationsmodells
des Gleichgewichtsreaktors mit den Erkenntnissen aus der Literatur iibereinstimmen
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Abbildung 4.2: Gleichgewicht des feuchten NH; (30 vol-% H,O) bei pg = 1 bar und T = 20-700 °C

und das Ammoniak prinzipiell ab einer Temperatur von ca. 450 °C vollstindig in Stick-
stoff und Wasserstoff aufgespalten werden kann. Das Vorhandensein von Wasser hat
keinen Einfluss auf das thermodynamische Gleichgewicht. [25, 35] Liegt im Reaktions-
gemisch Sauerstoff vor, reagiert dieser mit dem Wasserstoff unter Bildung von Wasser.
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4.2 Systemanforderungen und Randbedingungen

Um vergleichbare Simulationsergebnisse zwischen dem Ammoniak- und Erdgasmodell
zu erreichen, wurde fiir das Ammoniaksystem das gleiche Prozesslayout gewdhlt wie im
Erdgassystem der AVL List zur Anwendung kommt. Sdmtliche Systemanforderungen
und Randbedingungen sind in Tabelle zusammengefasst. Fiir die Bewertung der
Simulationsergebnisse wird der Volllastpunkt im Erdgasbetrieb herangezogen.

Tabelle 4.1: Systemanforderungen und Randbedingungen

Zellanzahl NC [-] 240
ASR-Wert ASR [QY/cm?] 0,493
Zellflache Acell [em?] 127
Brennstoffleistung Pryal [kW] 10
Brennstoffeintrittstemperatur t_an_fuel_In [°C] 100
Umgebungstemperatur to [°C] 20
Umgebungsdruck Po [bar] 0,98
Elektrische Leistung Py [kW] 6,5
Stacktemperatur t_SOFC [°C] 845
Kiihlwasserstrom m_H>O, cool_In [g/s] 150
Kiihlwassertemperatur t H>O,cool _In [°C] 26
Kiihlwasserdruck p_H>0O, cool _In [bar] 1
Brennstoffausnutzungsgrad System  Ugsystem [%] 90
Brennstoffausnutzungsgrad Stack U¢ sorc [%] 80
Maximale Brennertemperatur Foxicat [°C] 900
Reformierungstemperatur tref [°C] 650

Im Gegensatz zum Stack des Erdgas-Systems, der aus 200 Zellen bestand, besteht der
Stack des Ammoniak-Systems aus insgesamt 240 Zellen. Fiir den ASR-Wert wird der
gleiche Wert angenommen wie im Erdgas-System, also 0,493 (2/cm?. Das ist erlaubt, da
die NH;-Oxidation in der SOFC ein dhnliches Verhalten aufweist wie die Oxidation von
H, [25]. Die Zellflache mit 127 cm? wird ebenfalls tibernommen. Auch das Ammoniak-
system soll im Unterdruck betrieben werden, der durch das Sauggebldse am Austritt
aus dem System erzeugt wird. Anodenseitig wird dem System der Brennstoff mit einer
Brennstoffleistung von 10 kW zugefiihrt. Die Brennstofftemperatur betrdgt am Eintritt
100 °C. Der kathodenseitige Luftmassenstrom wird an den Bedarf angepasst. Die Um-
gebungsbedingungen lauten tp = 20 °C und po = 0,98 bar. Das Ziel ist, eine elektrische
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Nettoleistung von 6 kW zu erreichen. Unter Beriicksichtigung der Umwandlungsverlus-
te und einem geschitzten Eigenverbrauch des Systems (Geblése etc.) von 500 W soll im
Stack somit eine Bruttoleistung P, von 6,5 kW bei Gleichstrom erreicht werden. Bei ei-
ner Brennstoffleistung von 10 kW entspricht das einem elektrischen Wirkungsgrad von
65 %. Die Stacktemperatur soll bei ca. 845 °C liegen. Fiir den thermischen Wirkungs-
grad gibt es keine Zielvorgaben. Fiir die Kiihlung des Abgases steht Kiihlwasser mit
einer Menge von 150 g/s und einer Temperatur von 26 °C zur Verfiigung. Dieses tritt
mit einem Druck von 1 bar in den Kiihler ein. Der Brennstoffausnutzungsgrad bezogen
auf das System Ugsysiem SOl 90 % betragen, der bezogen auf den Stack Ugsorc 80 %.
Die Temperatur im Brenner soll bei der Nachverbrennung des Brenngases einen Wert
von 9oo °C nicht tibersteigen. Obwohl es laut Literatur moglich ist, die SOFC direkt mit
dem NH; zu betreiben [6], [25]-[35], soll die SOFC-CHP-Anlage in dieser Arbeit einen
vorgeschalteten Reformer enthalten. Das betrachtete System soll als Hybrid ausgelegt
sein und zusitzlich zum Ammoniak auch fahig sein, mit Erdgas betrieben zu werden.
Fiir den Erdgasbetrieb ist im aktuell verwendeten Stack ein Reformer unbedingt not-
wendig. Die Gleichgewichtsreaktion von Ammoniak in Abhédngigkeit der Temperatur
zeigte, dass ab einer Temperatur von etwa 450 °C nahezu 100 % des vorhandenen Am-
moniaks reformiert wire (Kapitel [4.1). Allerdings ist zu beachten, dass das Modell des
Gleichgewichtsreaktors die Uberbriickung der Aktivierungsenergie nicht beriicksichtigt.
Es geht quasi von einem perfekten Katalysator aus. In der Realiltit ist die Wirkung des
Reformers abhédngig vom Katalysatormaterial. In Reformertests der AVL List wurde der
Einfluss von Katalysatoren auf Ruthenium- und Nickelbasis untersucht [59], wobei die
genaue Zusammensetzung der Katalysatoren von Seiten der Hersteller nicht bekannt
gegeben wird. Aus den Reformierungstests ist bekannt, dass bei beiden Katalysatorar-
ten ab einer Temperatur von ca. 650 °C der Grofsiteil des Ammoniaks reformiert wurden.
Die Testergebnisse der Ammoniakreformierungen sind in Abbildung|4.4|dargestellt. Die
Messdaten wurden mithilfe eines FTIR-Spektrometers ermittelt. Fiir die detaillierte Do-
kumentation der Testabldufe sei auf die Literatur [59] verwiesen. In Abbildung sind
vier Grafiken gegeben, wobei die oberen beiden die Reformierungsergebnisse unter Ver-
wendung des Ruthenium-Katalysators zeigen und die unteren beiden die Ergebnisse
unter Verwendung des Nickel-Katalysators. Wahrend die Grafiken Eins und Drei je-
weils die Reformierung von 360 1/h Ammoniak in einem Temperaturbereich von 400
bis goo °C zeigen, enthalten die Grafiken Zwei und Vier jeweils die Reformierung von
360 1/h Ammoniak unter Beimischung von 20 vol-% Wasser. Die Menge des Ammoniaks
bezieht sich auf einen Umgebungszustand von 25 °C und 1 bar.
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Die Ergebnisse aus den oberen beiden Grafiken zeigen, dass der Ruthenium-Katalysator
die nahezu vollstindige Reformierung von Ammoniak ab einer Temperatur von ca.
675 °C ermoglicht. Im Fall des Ammoniak-Wasser-Gemisches in der zweiten Grafik so-
gar ab einer Temperatur von ca. 600 °C. Hier ist anzumerken, dass sich die Konzentration
des Ammoniaks auf das feuchte Gasgemisch bezieht. Wiirde man die Ammoniakkon-
zentration auf das trockene Gasgemisch beziehen, wiirden sich die Kurven nach oben
verschieben und an die der ersten Grafik anndhern. Das wiirde heifSen, dass das Vor-
handensein des Wassers keinen Einfluss auf den Reformierungsprozess des Ammoniaks
hat, wie auch in den theoretischen Grundlagen erldutert (Kapitel und in den Si-
mulationen in Kapitel 4.1 gezeigt wurde. Aus den unteren beiden Grafiken geht hervor,
dass die Reformierung des reinen Ammoniaks mit dem Nickel-Katalysator bereits ab
einer Temperatur von 625 °C sehr gute Ergebnisse liefert. Liegt zusdtzlich Wasser im
Gemisch vor, stellt sich die vollstindige Umsetzung allerdings erst ab ca. 700 °C ein.
Der Vergleich der Ergebnisse des Nickel-Katalysators mit trockenem Ammoniak bzw.
mit dem feuchten Ammoniak zeigen gegenteilige Ergebnisse. Die genaue Ursache ist
nicht bekannt. Da alle vier Grafiken aus Abbildung zeigen, dass bei einer Tempe-
ratur von ca. 650 °C sehr gute Reformierungsergebnisse erzielt wurden, wird fiir die
Reformierungstemperatur des Ammoniaksystems ein Sollwert von 650 °C festgelegt.

Aus der Brennstoffleistung ldsst sich tiber den Heizwert der erforderliche Massen-
strom des Ammoniaks ermitteln. Dazu wird zunéchst der Heizwert ermittelt. [60] Der
Brennwert H,, auch oberer Heizwert genannt, ist die Reaktionsenthalpie eines brennba-
ren Stoffes bei stochiometrischer Gleichdruckverbrennung. Die Bildungsenthalpien der
Reaktionsprodukte und -edukte sind dabei auf den Standardzustand bezogen. Das ent-
stehende Wasser ist fliissig. Der Heizwert Hy, auch unterer Heizwert genannt, ist die
nutzbare Verbrennungswdrme des Brennstoffes und entspricht dem oberen Heizwert
abziiglich der Verdampfungswarme des Wassers. Gleichung enthélt die Reaktions-
gleichung fiir die vollstindige Verbrennung des Ammoniaks. Darunter wird in Glei-
chung der obere Heizwert des Ammoniaks berechnet. Er trdgt den gleichen Zah-
lenwert wie die Verbrennungsenthalpie, die aufgrund der Energiefreisetzung bei der
Verbrennung ein negatives Vorzeichen trdgt [10]. Die Einheit ist kJ/mol. Mit der mo-
laren Masse wird der Heizwert auf die Einheit kJ/kg gebracht. Die Brennstoffleistung
dividiert durch den unteren Heizwert ergibt schlussendlich den erforderlichen Brenn-
stoffmassenstrom, siehe Gleichung Eine Brennstoffleistung von 10 kW entspricht
einem Ammoniakmassenstrom von 0,541 g/s.
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3 1 3
NH;(g) + 102(8) — ENz(g) + EHzo(l) (4.1)
1 3 3
AHr = [EAHB(NZ) + EAHB(Hzo)] — [AHB(NHQ,) + ZAHB(OZ)] =
1 3 3
= [50+5(-285)] - 45,56 + 50 =
k
= =380, 94m—£l
k
Ho(NH;) = 380, 94m—(])l (4.2)
3 k]
Hu(NHs) = Ho(NHs) + ro(H20) = 380,04 — ~44,016 = 314,92-
, _ Pruel 10 B g
MNHZ = Ha(NH) YN = 372 57 9217, 03 =0, 5415 (4-3)

4.3 Simulation des Volllastpunktes mit trockenem NH;

Es sollte nun ein Betriebspunkt gefunden werden, der die in Kapitel definierten
Anforderungen erfiillt. Die Parameter, welche variabel waren und so eingestellt werden
sollten, dass sich der optimale Betriebspunkt ergab, waren folgende:

e Stromfluss I
e Rezirkulationsrate RR
o Anteil des abgezweigten Massenstroms durch Luftbypassdrossel BP,;,

¢ Anteil des abgezweigten Massenstroms durch Reformerbypassdrossel BP,¢

Da das in dieser Arbeit entwickelte Simulationsmodell fahig ist, dynamische Prozesse
darzustellen, wurde, ausgehend von geschitzten Startwerten fiir die oben genannten
vier Parameter (I, RR, BP,i; und BP,¢), durch Iteration der optimale Wert dieser vier
Parameter ermittelt. Die Startwerte sind in Tabelle |4.2| zusammengefasst. Fiir den Betrieb
mit trockenem NH; ergab die Simulation einen optimalen Stromfluss I von 34,2 A bei
einer Rezirkulationsrate RR von 34 %. Der Anteil des abgezweigten Massenstroms durch
die Luftbypassdrossel BP,;; wurde mit 17 % bereits sehr gut geschétzt. Der optimale Wert
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fiir den Anteil des abgezweigten Massenstrom durch die Reformerbypassdrossel BP,

ergab sich zu 30 %. Der detaillierte Iterationsprozess wird in Kapitel [4.4] beschrieben.

Tabelle 4.2: Startwerte fiir die Simulation des stationdren Volllastpunktes mit trockenem NH,

Stromfluss
Rezirkulationsrate
Anteil des Luftbypassstroms

Anteil des Reformerbypassstroms

I [A]
RR |
BPur  [%]
BPres |

30
20
17
20

Eingabegrofen in das Simulationsmodell In Tabelle |4.3] sind alle fixierten Systempa-

rameter zusammengefasst. Diese wurden als Eingangsgroflen fiir die Simulation des

stationdren Volllastpunktes mit trockenem NH; verwendet.

Tabelle 4.3: Eingangsgrofien fiir die Simulation des stationdren Volllastpunktes mit trockenem

NH,
Umgebungstemperatur to [°C] 20
Umgebungsdruck Po [bar] 0,98
Brennstoffmassenstrom am Systemeintritt ri1_fuel_In [g/s] 0,541
Brennstoffeintrittstemperatur t_an_fuel_In [°C] 100
Luftmassenstrom am Systemeintritt m_air_In [g/s] 10,8
Lufteintrittstemperatur t_cath_air_In [°C] 20
Lufteintrittsdruck p_cath_air_In [bar] 0,98
Kiihlwasserstrom rii_H>O,cool_In  [g/s] 150
Kiihlwassereintrittstemperatur t_H>0O,cool_In [°C] 26
Kiihlwassereintrittsdruck p_H>0,cool_In  [mbar] 1000
Strom I [A] 34,2
Rezirkulationsrate RR [%] 34
Anteil des Luftbypassstroms BP,;; [%] 17
Anteil des Reformerbypassstroms BP. [%] 30
Reformierungstemperatur tref [°C] 650

Die Umgebungstemperatur betrug 20 °C, der Umgebungsdruck 0,98 bar. Kathodensei-

tig wurden 10,8 g/s Umgebungsluft mit Umgebungstemperatur und -druck angesaugt.
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Das anodenseitige Brenngas hatte einen Massenstrom von 0,541 g/s und eine Tempera-
tur von 100 °C. Am Brennstoffzellenstack wurde ein Strom von 34,2 A gezogen, wobei
die Rezirkulationsrate 34 % betrug. Der Anteil der iiber den Luftbypass stromenden Luft
betrug 17 % des Luftmassenstroms am Eintritt in das System. Der Anteil des tiber den
Reformerbypass stromenden heiffen Abgases entsprach 30 %. Die Reformierungstempe-
ratur wurde mit 650 °C vorgegeben.

Simulationsergebnisse An dieser Stelle werden die wichtigsten Simulationsergebnisse
prasentiert. Die Simulation ergab, dass die Gase am Austritt aus dem Stack eine Tempe-
ratur von etwa 830 °C haben, also etwa 15 °C kiihler sind als die gewiinschte Stacktem-
peratur von 845 °C, was eine realistische Einschdtzung ist. Da der gegebene ASR-Wert
tiir eine Stacktemperatur von 845 °C gilt, wurde die Nernstspannung Unpernst fiir diese
Temperatur berechnet. Dazu wurden jeweils die Werte fiir den Massenstrom und Par-
tialdruck des kathodenseitigen Sauerstoffs und anodenseitigen Wasserstoffs und Was-
sers herangezogen und die Mittelwerte zwischen den Ein- und Austrittsgrofien gebildet.
Entsprechend der Formel 2.5 wurde fiir den Volllastbetrieb des trockenen Ammoniak-
Systems eine Nernstspannung von go4 mV berechnet. Bei einem Strom von 34,2 A, einem
ASR-Wert von 0,493 (2/cm? und einer Zellflache von 127 cm? ergab die Zellspannung
einen Wert von 771 mV. Der gesamte Brennstoffzellenstack mit 240 Zellen erreichte folg-
lich eine Systemspannung von 185 V. Mulitpliziert mit dem Strom errechnete sich die
elektrische Leistung zu 6,3 kW. Bei einer Brennstoffleistung von 10 kW lag der elek-
trische Wirkungsgrad bei 63 %. Durch die Abkiihlung des Abgases von 232 auf 29 °C
unter Ausscheidung von etwa 0,6 g/s Kondensatwasser wurde fiir das System ein ther-
mischer Wirkungsgrad von 28 % ermittelt. Die beiden Gebldse wurden mit Drehzahlen
von jeweils 40000 fiir das Sauggebldse und 25400 U/min fiir das Rezirkulationsgebldse
betrieben. Samtliche Leistungskenngrofsen sind in Tabelle 4.4 zusammengefasst.

Tabelle 4.4: Leistungskenngrofsen im Volllastbetrieb des trockenen NH;-Systems

Nernstspannung UNernst [mV] 904
Zellspannung Ucen [mV] 771
Systemspannung Usystem [V] 185
Elektrische Leistung Py [kW] 6,3
Elektrischer Wirkungsgrad el [%] 63
Thermischer Wirkungsgrad Mth [%] 28
Drehzahl Sauggeblase Nexh_suct blower [U/min] 40000
Drehzahl Rezirkulationsgebldse  Niezi plower [U/min] 25400

72



4.4 Variation gewdhlter Parameter im Simulationsmodell

4.4 Variation gewahlter Parameter im

Simulationsmodell

In diesem Kapitel wird beschrieben, wie im dynamischen Simulationsmodell durch Ite-
ration gewdhlter Parameter der optimale Volllastpunkt der SOFC-CHP-Anlage fiir den
stationdren Betrieb mit trockenem NH; gefunden wurde.

Bestimmung von I und BP,;; Die Menge des am Stack gezogenen Stroms beeinflusst
den Brennstoffausnutzungsgrad des Systems Uggysiem- Dieser wurde mit einem Wert
von 9o % vorgegeben und wird von der Menge des gezogenen Stroms und der Zu-
sammensetzung des Brennstoffes bestimmt, welcher dem System zugefiihrt wird. Da
der Brennstoffmassenstrom tiber die Leistungsanforderung von 10 kW fixiert wurde, be-
stimmt allein der Strom den Brennstoffausnutzungsgrad des Systems. Folglich wurde
in dieser Arbeit der Strom so lange variiert, bis sich der Sollwert des Brennstoffaus-
nutzungsgrades Ugsysiem einstellte. Die restlichen 10 % des Brennstoffes, welche nicht
im Stack verbrannt wurden, wurden im Brenner nachverbrannt. Dabei wurde so viel
des kalten Luftmassenstroms tiber die Bypassdrossel zum Brenner abgezweigt, dass die
Temperatur nach dem Brenner t_oxicat_Out knapp unter den geforderten goo °C lag.
Der absolute Luftmassenstrom, der in das System eintritt, basiert auf Erfahrungswerten
und wurde in der vorliegenden Arbeit mit 30000 Nl/h, also etwa 10,8 g/s angesetzt.
Aus den Grafiken aus Abbildung wird der qualitative Zusammenhang zwischen
Strom, Luftbypassstrom, Brennstoffausnutzungsgrad des Systems, elektrischer Leistung
und Brenneraustrittstemperatur deutlich. In der oberen Grafik sind der Strom sowie der
Anteil des Luftbypassstroms zu sehen. Die mittlere Grafik enthélt den Brennstoffaus-
nutzungsgrad Ugsystem SOWie die elektrische Leistung P, welche sich aus der Menge
des Stroms ergeben. In der unteren Grafik ist der Verlauf der Brenneraustrittstempera-
tur t_oxicat_Out gegeben, welche sich durch den Brennstoffausnutzungsgrad und die
Menge des Luftbypassstroms ergibt. Aus dem ersten Abschnitt ist zu erkennen, dass bei
einem Strom von 30 A der Brennstoffausnutzungsgrad des Systems bei rund 8o % liegt.
Wenn etwa 17 % des Luftmassenstroms am Brennereintritt dem Brenngas beigemischt
werden, ergibt sich am Brenneraustritt eine Temperatur von iiber 950 °C. Es ldsst sich
schliefsen, dass mehr Strom gezogen werden muss, um den Brennstoffausnutzungsgrad
von 9o % zu erreichen und die Brenneraustrittstemperatur zu senken. Wird der Strom
auf 34,2 A erhoht und immer noch 17 % des Luftmassenstroms vor dem Brenner bei-
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Abbildung 4.5: Zusammenhang von Strom I, Luftbypass, Brennstoffausnutzungsgrad Ussystem
und Brenneraustrittstemperatur t_oxicat_Out

gemischt, erhoht sich der Brennstoffausnutzungsgrad des Systems auf 9o,2 %, was ein
durchaus akzeptabler Wert ist (Abschnitt 2). Die Austrittstemperatur aus dem Brenner
liegt dann bei knapp unter goo °C. Die elektrische Leistung erreicht dabei einen Wert von
etwa 6,3 kW, was etwas unter den geforderten 6,5 kW liegt. Im dritten Abschnitt wird
so viel Strom gezogen, dass der gesamte Brennstoff im Brennstoffzellenstack verbrannt
wird, der Brennstoffausnutzungsgrad also 100 % betrdgt. Das entspricht einem Strom
von 37,9 A und einer elektrischen Leistung von 6,75 kW. Da im Brenner keine Verbren-
nung mehr stattfindet, sinkt die Temperatur des Abgases ab. Eine elektrische Leistung
von 6,5 kW, wie sie gefordert wird, kann erreicht werden, wenn etwa 36,4 A Strom gezo-
gen werden (Abschnitt 4). Das entspricht einem Brennstoffausnutzungsgrad von 97,5 %.
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4.4 Variation gewdhlter Parameter im Simulationsmodell

Die restlichen 2,5 % des Brennstoffes, die im Brenner nachverbrannt werden, erreichen
eine Temperatur von goo °C, wenn der Luftbypassstrom auf 12 % gesenkt wird. Obwohl
in der Simulation ein Brennstoffausnutzungsgrad von 97,5 % oder auch 100 % moglich
ist und theoretisch die hochste elektrische Leistung, hier 6,5 kW bzw. 6,75 kW ergibt,
wurde als Ergebnis dieser Arbeit ein Brennstoffausnutzungsgrad von 9o,2 % und eine
elektrische Leistung von 6,3 kW festgehalten. Denn aus der Literatur ist bekannt, dass
bei einer Brennstoffausnutzung U; > 9o % die Konzentrationsverluste der SOFC stark
ansteigen, so dass mit LeistungseinbufSen zu rechnen ist, die errechneten theoretischen
Werte folglich nicht erreicht werden konnen. Da das Simulationsmodell nur den Betrieb
im Bereich der Ohmschen Verluste abbildet, wird der Leistungsverlust aufgrund der
Konzentrationsverluste bei Us > 9o % hier nicht dargestellt. Aus den Erkenntnissen der
Theorie und dem Verlauf der Abgastemperatur in der Simulation wird deutlich, dass die
Umsetzung des gesamten Brennstoffes im Stack kein zufriedenstellendes Ergebnis lie-
fert. Der optimale Betriebspunkt im Betrieb mit trockenem NH; entspricht dem zweiten
Abschnitt in Abbildung Der gezogene Strom hat einen Wert von 34,2 A, der Anteil
des Luftbypassstroms betrdgt 17 % und der Brennstoffausnutzungsgrad 90,2 %.

Bestimmung der RR  Abbildung l4.6| soll den Einfluss der Rezirkulationsrate auf den
Brennstoffausnutzungsgrad des Stacks Ufg,x zeigen. Da der Brennstoffausnutzungs-
grad des Systems Ugsysiem 90,2 % betrdgt, enthilt das Gas, welches anodenseitig den
Stack verldsst, noch einen Anteil des nutzbaren Brennstoffes. Wird dieser rezykliert und
dem frischen Brenngas beigemischt, erhoht sich entsprechend die Menge des Brenn-
stoffes, die dem Stack zugefiihrt wird. Das heifst, dass mit steigender Rezirkulationsra-
te RR auch die Menge der elektrochemisch nutzbaren Bestandteile des Brenngases, hier
des Wasserstoffs H,, ansteigt und bei konstantem Strom der Brennstoffausnutzungsgrad
des Stacks Uggiack entsprechend sinkt. Der Sollwert von 8o % fiir den Brennstoffausnut-
zungsgrad des Stacks U g,k Wurde bei einem fixierten Strom von 34,2 A erreicht, wenn
die Rezirkulationsrate RR auf 34 % eingestellt wurde.

Bestimmung von BP,; In der Simulation des Volllastpunktes im trockenen NH;-Betrieb
werden 34,2 A Strom gezogen und 34 % des Anodenabgases rezykliert. Der Anteil des
Luftmassenstroms, der zur Kiithlung des Brennereintrittsgases dient, betragt 17 %. Die
Reformierung soll bei 650 °C stattfinden, wobei der notige Warmestrom, um die Re-
formierungstemperatur aufrecht zu erhalten, durch einen Teil des Abgases gewahrleis-
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Abbildung 4.6: Zusammenhang zwischen Rezirkulationsrate RR, Wasserstoffmassenstrom am
Stackeintritt und Brennstoffausnutzungsgrad U siaci

tet werden soll. Welcher Massenstrom des Abgases dazu notwendig ist, wurde durch
Variation im Verlauf der Simulation ermittelt. Da das heifle Abgas die Funktion hat,
neben dem Reformer auch die kathodenseitige Luft aufzuheizen, ist es notwendig, die
Massenstrome an der Abzweigung so einzustellen, dass die jeweils erforderlichen War-
mestrome bereitgestellt werden konnen. Abbildung zeigt den Einfluss der Auftei-
lung des Abgasmassenstroms auf die Beheizung des kathodenseitigen Luftstroms und
die Reformierung. In der oberen Grafik wird die Variation des Anteils des Abgasmas-
senstroms, bezeichnet als Reformerbypass BP,ef, der tiber den Reformerpfad stromen
soll, dargestellt. In der unteren Grafik ist die Reaktion der Austrittstemperaturen des
abgasseitigen Reformers sowie des Luftwirmetauschers auf die Anderung des Anteils
des Reformerbypasses dargestellt. Es fillt auf, dass sich der Temperaturverlauf des Ga-
ses am Reformeraustritt t_cath_ref_Out direkt mit der Anderung der Einstellung des
Reformerbypasses BP,s dndert, die Temperaturen am Austritt des Luftwarmetauschers
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t_cath_hex_hot_Out, t_cath_hex_cold_Out hingegen sich erst nach einiger Zeit dem kon-
stanten Wert annahern.
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Abbildung 4.7: Einfluss der Aufteilung des Abgasmassenstroms auf die Temperaturverldu-
fe von Reformer t_cath_ref_Out und Luftwarmetauscher t_cath_hex_hot_Out,
t_cath_hex_cold_Out

Der sprunghafte Verlauf der Austrittstemperatur aus dem Reformer t_cath_ref Out
entsteht dadurch, dass das Simulationsmodell des Reformers keine thermische Trdg-
heit enthilt, die Anderung seiner inneren Energie also nicht beriicksichtigt wird. Infolge
erreicht die Austrittstemperatur des Abgases t_cath_ref_Out bereits im ersten Rechen-
schritt den Wert des Stationdrpunktes. Im Modell des Luftwarmeiibertragers wird die
thermische Trdgheit hingegen berticksichtigt. Infolge erreichen die beiden Austrittstem-
peraturen t_cath_hex_hot_Out, t_cath_hex_cold_Out den Stationdrpunkt erst nach einer
gewissen Zeit. Fiir die Erlduterung des Zusammenhangs zwischen Abgasstrommenge
und Temperaturverlauf werde zundchst der erste Zeitabschnitt betrachtet. Hier wurden
10 % des Abgasstroms fiir die Beheizung des Reformers abgezweigt. Diese Menge ist zu
gering, um die fiir die Reformierung des Ammoniaks notwendige Warmeleistung be-
reitszustellen. Zu erkennen ist das daran, dass die Austrittstemperatur des Abgases aus
dem Reformer, dargestellt in der unteren Grafik als schwarz strichpunktierte Linie, auf
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4 Simulation des Gesamtprozesses mit NH;

negative Temperaturwerte absinken miisste, um die Temperatur im Reformer aufrecht-
zuerhalten. Da in der Grafik negative Temperaturwerte nicht abgebildet werden, fehlt
im ersten Abschnitt der Verlauf dieser Tempeartur. Die untere Temperaturgrenze des
Systems ist durch die Umgebungstemperatur gegeben und kann im vorliegenden Fall
nicht unterschritten werden. Daraus ldsst sich schlieflen, dass eine Menge von 10 % des
Abgasstroms nicht ausreichen, um die Reformierung des Ammoniaks zu ermoglichen.
Im zweiten Abschnitt werden 50 % des Abgasstroms zum Reformer hin abgezweigt. Da-
durch ergibt sich am Reformeraustritt eine Abgastemperatur von ca. 530 °C, was darauf
schlieflen lasst, dass die Reformierung ermdoglicht wird. Gleichzeitig sinken allerdings
die Temperaturen an den Austritten des Luftwarmeiibertragers, da dort die Menge des
heifien Abgases geringer wird. Die Abgasstrome, die den Luftwarmetibertrager und den
Reformer verlassen, werden, nachdem sie wieder zusammengefiihrt wurden, im Abgas-
kiihler abgekiihlt und in die Umgebung abgelassen. Da umso mehr Kiihlleistung beno-
tigt wird, je hoher die Abgastemperatur ist, ist darauf zu achten, dass die Austrittstem-
peratur aus dem Reformer nicht zu hoch ist. Eine Aufteilung des Abgasstroms von 50:50
auf den Luftwarmeiibertrager und den Reformer ist nicht rentabel, da die Mischtempe-
ratur von ca. 320 °C am FEintritt in den Abgaskiihler recht hoch ist. Im letzten Abschnitt
werden 30 % des Abgasstroms fiir die Beheizung des Reformers eingestellt. Die Refor-
meraustrittstemperatur des Abgases sinkt auf 270 °C ab, wahrend die Temperaturen
des Luftwiarmetauschers wieder ansteigen. Nach gentigend langer Zeit erreicht die kalte
Luft eine Temperatur von 700 °C und das heifie Abgas eine Temperatur von etwas tiber
200 °C. Die Mischtemperatur des Abgases betrdgt dann etwa 230 °C, was ein durchaus
akzeptabler Wert ist. Fiir den Reformerbypass wurde aufgrund der oben beschriebenen
Erlduterungen fiir das Ammoniak-System ein Wert von 30 % gewdhlt.

4.5 Simulation des Volllastpunktes mit feuchtem NH;

Wie bereits in Kapitel erwdhnt, handelt es sich bei dem im realen System einge-
setzten Brennstoff um feuchten Ammoniak im Mischungsverhéltnis 70 zu 30 vol-%. Die
Anforderungen an das System sind die gleichen wie fiir das System mit 100 vol-% Am-
moniak. In der Simulation des Volllastpunktes im Betrieb mit dem Ammoniak-Wasser-
Gemisch sollte gezeigt werden, welchen Einfluss das Wasser auf die Prozessfithrung
und -ergebnisse hat. Da fiir die Brennstoffleistung 10 kW vorgeschrieben wurden, be-
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4.5 Simulation des Volllastpunktes mit feuchtem NH;

trug der absolute Massenstrom des Ammoniaks im feuchten Brennstoffgemisch nach
wie vor 0,541 g/s. Der Massenstrom des Wassers betrug 0,243 g/s, so dass der Brennstoff
einen Gesamtmassenstrom von ca. 0,8 g/s hatte. Da die absolute Menge der brennba-
ren Gaskomponente, des Wasserstoffs, im Vergleich zum trockenen Ammoniak-Betrieb
unverdndert blieb, blieben auch die Grofien, welche von der Menge des brennbaren Ga-
ses abhdngig sind, unverdndert. Das betraf den Strom und die Rezirkulationsrate, die
den Brennstoffausnutzungsgrad bestimmen. Durch die Anderung des Wassergehaltes
im Gasgemisch dnderte sich der relative Wasserstoffanteil im Brenngasgemisch und folg-
lich alle GrofSen, welche von den relativen Brennstoffanteilen abhédngig sind. Das betraf
die Nernstspannung und in weiterer Folge alle Leistungskenngrofien. Die Eingangsgro-
Ben fiir die Simulation mit dem feuchtem NH; sind in Tabelle |4.5 gegeben. Der einzige
Unterschied im Vergleich zur Simulation mit dem trockenen NH; liegt im Massenstrom
des Brenngases.

Tabelle 4.5: Eingangsgrofien fiir die Simulation des stationdren Volllastpunktes mit feuchtem

NH,
Umgebungstemperatur to [°C] 20
Umgebungsdruck Po [bar] 0,98
Brennstoffmassenstrom am Systemeintritt 7i1_fuel_In [g/s] 0,8
NH;-Anteil im Brennstoff PNH3 [vol-%] 7o
H,O-Anteil im Brennstoff P20 [vol-%] 30
Brennstoffeintrittstemperatur t_an_fuel_In [°C] 100
Luftmassenstrom am Systemeintritt rir_air_In [g/s] 108
Lufteintrittstemperatur t_cath_air_In [°C] 20
Lufteintrittsdruck p_cath_air_In [bar] 0,98
Kiithlwasserstrom m_H»0O,cool_In  [g/s] 150
Kiihlwassertemperatur t_H,0O, cool_In [°C] 26
Kiihlwasserdruck p_H>0O,cool_In  [mbar] 1000
Strom I [A] 34,2
Rezirkulationsrate RR [%] 34
Anteil des Luftbypassstroms BP;; [%] 17
Anteil des Reformerbypassstroms BP,¢ [%] 30
Reformierungstemperatur tref [°C] 650

Die sich ergebenden Leistungskenngrofien sind in Tabelle |4.6| zusammengefasst.
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Tabelle 4.6: Leistungskenngrofien im Volllastbetrieb des feuchten NH;-Systems

Nernstspannung UnNernst [mV] 882
Zellspannung Ucen [mV] 730
Systemspannung Usystem [V] 175
Elektrische Leistung Py [kW] 6,2
Elektrischer Wirkungsgrad el [%] 62
Thermischer Wirkungsgrad Nth [%] 26
Drehzahl Sauggeblase Nexh_suct blower [U/min] 40000
Drehzahl Rezirkulationsgebldse  Niezi blower [U/min] 28400

4.6 Diskussion der Ergebnisse

Der Vergleich der im Simulationsmodell berechneten Leistungskenngrofien der Varian-
ten mit trockenem Ammoniak und feuchtem Ammoniak als Brennstoff zeigt, dass die
Nernstspannung im Fall des feuchten Ammoniaks mit einem Wert von 882 mV etwas
niedriger war als im Fall des trockenen Ammoniaks mit einem Wert von go4 mV. Zur
Erldauterung sei in Gleichung die vereinfachte Formel zur Berechnung der Nernst-
spannung wiederholt. Vereinfacht aus dem Grund, da hier davon ausgegangen wird,
dass die Absolutdriicke des anodenseitigen Brenngases und der kathodenseitigen Luft

gleich sind.
R T i
0 m pi
— — E il L
UN U -F Vi In P
= UO — In 2 (4.4)

zF PH2PO2

Da sowohl im trockenen als auch im feuchten Ammoniakbetrieb der Wasserstoff der
oxidierte Brennstoff in der Brennstoffzelle ist, ist das Standardpotenzial U fiir beide Fil-
le gleich. Bei gleicher Ladungszahl z und Temperatur T hingt die Nernstspannung Uy
folglich nur noch von den Partialdriicken der an der Reaktion beteiligten Spezies ab.
Da im trockenen und feuchten Ammoniakbetrieb der gleiche Strom gezogen wurde,
waren auch die Partialdriicke des Sauerstoffs po, gleich und die Grofien, welche die
Nernstspannung bestimmten, waren der Partialdruck des Wassers pipo und des Was-
serstoffs pyp. Es gilt, je hoher der Partialdruck der Produktgase, hier des Wassers pro,
und je niedriger der Partialdruck der Eduktgase, hier des Wasserstoffs pyp, umso gerin-
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4.6 Diskussion der Ergebnisse

ger wird die Nernstspannung. Da der relative Wasseranteil des feuchten Ammoniaks im-
mer hoher ist als der des trockenen Ammoniaks, muss die Nernstspannung des feuchten
Ammoniaks bei gleichen Betriebsbedingungen entsprechend niedriger sein. In Folge er-
gaben sich im feuchten Fall auch fiir die Zellspannung Uc,y;, die elektrische Leistung Pe;
und den elektrischen Wirkungsgrad 7] niedrigere Werte als im trockenen Fall. Die elek-
trische Leistung P, die im Volllastbetrieb mit 10 kW trockenem Ammoniak direkt am
Brennstoffzellenstack erreicht wurde, betrug rund 6,3 kW. Im Volllastbetrieb des feuch-
tem Ammoniaks betrug die elektrische Leistung 6,2 kW. Die Zielvorgabe von 6,5 kW
konnte in beiden Fillen nicht erreicht werden. Die elektrischen Wirkungsgrade 7, von
63 % bezogen auf das trockene Ammoniaksystem und 62 % bezogen auf das feuchte
Ammoniaksystem sind dennoch Werte, die dem Stand der Technologie entsprechen [2].
In der nachfolgenden Abbildung sind die Verldufe der Spannung und Leistungs-
dichte einer SOFC in Abhéngigkeit der Stromdichte gegeben, wobei im einen Fall das
Ammoniak als Brennstoff eingesetzt wurde und im anderen Fall der Wasserstoff.

Voltage (V)
g
Power Density (mW cm™)

100

. .
1800 2400
Current Density (mA cm™)

Abbildung 4.8: Verlauf der Zellspannung und Zellleistungdichte der SOFC mit NH; und H, [36]

Die Kurven stellen die Zellspannung und Zellleistungsdichte der SOFC bei unter-
schiedlichen Temperaturen dar. Die Verldufe der Spannungen bei den jeweiligen Tem-
peraturen sind durch die durchgezogenen Linien mit den ausgefiillten Markierungen
gekennzeichnet und sinken mit steigender Stromdichte. Die Werte sind auf der linken
vertikalen Achse abzulesen. Die parabolischen Kurven mit den unausgefiillten Markie-
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rungen stellen die Zellleistungsdichten der Brennstoffzelle dar, deren Werte auf der rech-
ten vertikalen Achse abzulesen sind. Wie aus der Legende erkennbar, gehoren die qua-
dratischen Markierungen zum Ammoniakbetrieb und die kreisférmigen Markierungen
zum Wasserstoffbetrieb. Prinzipiell kann gesagt werden, dass die Kurvenverldufe un-
abhédngig vom Brennstoff sehr dhnlich sind. Im Rahmen dieser Arbeit interessieren vor
allem die Kurven des Ammoniakbetriebs bei 850 °C. Fiir die Simulation in dieser Arbeit
wurde ein Strom von 34,2 A und eine Zellflaiche von 127 cm® verwendet. Das bedeutet,
dass die Stromdichte knapp 270 mA/cm? betrug. Die Zellspannung im Volllastpunkt
des trockenen Ammoniaksystems ergab sich zu 771 mV, so dass sich die Leistungsdichte
einer Zelle zu 208 mW /cm? errechnete. Ein Vergleich mit dem Diagramm zeigt, dass
die Berechnung der Simulation sehr gut mit der Literatur iibereinstimmt. Der Vergleich
der Zellspannung bei einer Stromdichte von 270 mA /cm? zeigt allerdings, dass die Zell-
spannung aus der Literatur wesentlich hoher liegt als in der Simulation. Eine mogliche
Erkldrung ist, dass der Wert des Innenwiderstands der Brennstoffzelle in der Simulation
hoher war als in der Literatur.

Unter Berticksichtigung des thermischen Wirkungsgrades ergab sich in der Simula-
tion mit trockenem Ammoniak ein Gesamtwirkungsgrad von 91 % und mit feuchtem
Ammoniak ein Gesamtwirkungsgrad von 88 %. Da vergleichbare SOFC-Systeme heut-
zutage einen Gesamtwirkungsgrad tiber go % erreichen, ist vor allem im Betrieb mit
feuchtem Ammoniak zu untersuchen, wo noch Potenzial ausgeschopft werden kann.
Um die elektrische Leistung zu erhchen, muss mehr Strom gezogen werden, also der
Brennstoffausnutzungsgrad erhoht werden. Prinzipiell gilt, dass mit steigendem Brenn-
stoffausnutzungsgrad Uy zwar der Strom ansteigt, ab einem Brennstoffausnutzungsgrad
zwischen 8o und go % allerdings auch die Verluste in der Zelle hoher werden, so dass
die Leistung insgesamt abfillt. Aus diesem Grund wurde im Rahmen dieser Arbeit der
Brennstoffausnutzunggrad des Stacks mit 8o % vorgegeben. Da dieser Wert als Richt-
wert zu sehen ist, welcher abhédngig vom Betrieb ist, ist letztendlich im realen Betrieb
des Ammoniaksystems herauszufinden, wie viel des Brennstoffs ohne Leistungseinbu-
Ben tatsdchlich ausgenutzt werden kann. AufSerdem gilt, dass die Zellspannung mit
steigender Temperatur und Systemdruck steigt, so dass auch die Einfliisse dieser beiden
Groflen in der realen Umsetzung des Systems niher betrachtet werden konnen [61].

Im Allgemeinen ergab die Simulation, dass das Vorhandensein des Wassers im Brenn-
stoff eine negative Auswirkung auf die elektrische Leistung der Brennstoffzelle hat. Der
Einfluss wird stdrker, je hoher der Anteil des Wassers ist. Neben den Leistungskenngro-
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Ben ergaben sich auch Unterschiede in den Werten, welche vom absoluten Massenstrom
abhingig sind. Durch den hoheren absoluten Brenngasstrom des feuchten Ammoniaks
im Vergleich zum trockenen Ammoniak waren die Druckverluste im System grofser, so
dass fiir das Geblase eine hohere Drehzahl eingestellt werden musste. Dadurch wird sich
im realen Betrieb der Leistungsbedarf des Systems erhohen und in weiterer Folge die
nutzbare elektrische Leistung (Nettoleistung) geringer werden. Andererseits war der Ab-
solutdruck im System des feuchten Ammoniaks niedriger als im System des trockenen
Ammoniaks. Wie in Kapitel erwdhnt, wird die Aufspaltung des Ammoniaks durch
niedrige Driicke begiinstigt, woraus man schliefien konnte, dass der hthere Gesamtmas-
senstrom des feuchten Ammoniaks einen positiven Einfluss auf die Reformierung des
Ammoniaks hat. Es ist allerdings darauf hinzuweisen, dass es sich dabei um Druckun-
terschiede in der Grofienordnung von 10 mbar handelte, die keinen merklichen Einfluss
auf das Gleichgewicht haben werden. Auf das thermodynamische Gleichgewicht hat der
Wasseranteil keinen Einfluss.

Da das Brenngas des Ammoniaksystems eine Eintrittstemperatur von 100 °C hat, muss
es beheizt werden, um in der SOFC genutzt werden zu kénnen. Mit steigendem Mas-
senstrom steigt die notwendige Warmemenge, um das Gas auf Temperatur zu bringen.
Es konnte beobachtet werden, dass das heifle Abgas, das zur Aufwdrmung des Brenn-
gases genutzt wurde, im Fall des feuchten Ammoniaks weiter auskiihlte als im Fall des
trockenen Ammoniaks. In der Simulation wurde im Abgaskiihler fiir beide Falle der
gleiche Kiihlwasserstrom verwendet. Obwohl man erwarten konnte, dass die Kiihlung
des Abgases im feuchten Ammoniak-Betrieb aufgrund der niedrigeren Abgastempera-
tur effizienter ist, war dies nicht der Fall. Der thermische Wirkungsgrad 7y, des feuchten
Systems ist mit 26 % sogar etwas niedriger als im trockenen System. Das liegt daran,
dass das Abgas des feuchten Ammoniak-Betriebs einen hoheren Wassergehalt als im
trockenen Ammoniak-Betrieb aufweist und dadurch eine hohere Kiihlleistung benétigt
wird. Der Wassergehalt des Brenngases hatte im verwendeten Simulationsmodell einen
leicht negativen Einfluss auf die Abgaskiihlung.

In Tabelle 4.7/ sind die Einfliisse des feuchten Ammoniaks auf den Systembetrieb zu-
sammengefasst. Der nach oben gerichtete Pfeil bedeutet, dass das Vorhandensein des
Wassers im Brenngas einen positiven Einfluss auf den Betrieb hat und der nach unten
gerichtete Pfeil entsprechend, dass der Einfluss negativ ist. Der waagerechte Pfeil signa-
lisiert, dass der Wassergehalt weder von Vorteil noch von Nachteil ist. Die Einfliisse sind
umso stdrker, je hoher der Wassergehalt ist.
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Tabelle 4.7: Einfluss des Wassers im Ammoniak

Beeinflusster Parameter FEinfluss Kommentar

Elektrische Leistung i\ Durch den steigenden Partialdruck des Wassers pio
sinkt die Spannung.

Druckverluste 1 Durch den hoheren absoluten Massenstrom bei gleicher
Brennstoffleistung steigen die Druckverluste.

Reformierung — Das Vorhandensein des Wassers hat keinen Einfluss auf
die Ammoniakaufspaltung.

Kiihlleistung AV 1 Das Abgas des feuchten NHj ist kiihler.
1 Der hohere Wassergehalt des Abgases des feuchten NH,

benotigt eine hohere Kiihlleistung.

Basierend auf den thermodynamischen Simulationen, welche in dieser Arbeit durch-
gefiihrt wurden, ldsst sich sagen, dass sich das Ammoniak, ob in trockener oder feuch-
ter Form, sehr gut als Brennstoff fiir die SOFC eignet. Die Leistungskenngrofien sind
vergleichbar mit denen auf Basis kohlenwasserstoffhaltiger Brenngase [2]. Die Simula-
tionsergebnisse zum Erdgassystem, welche in Kapitel [3.3| priasentiert wurden, ergaben,
dass im Volllastpunkt des Erdgasbetriebs bei einer Brennstoffleistung von 9,1 kW ei-
ne elektrische Leistung von 5,8 kW erreicht wurden. Das entsprach einem elektrischen
Wirkungsgrad von 63 %. Aufgrund der niedrigeren Leistungsdichte im Vergleich zum
Erdgas ist entsprechend mehr Ammoniak notwendig, um die gleiche Leistung zu er-
zielen. Der grofie Vorteil des Ammoniaksystems ist, dass dieses zum Einen frei von
Schadstoffen ist und zum Anderen, dass auf die Reformierungseinheit verzichtet wer-
den kann. Zwar wurde in der vorliegenden Arbeit ein Reformer simuliert, welcher das
Brenngas aufspalten sollte, ehe es in der Brennstoffzelle genutzt wurde, diverse Litera-
turstellen sind sich aber einig, dass im Fall der mit Ammoniak betriebenen SOFC eine
solche Reformierungseinheit nicht notwendig ist. Voraussetzung ist, dass die Tempera-
tur im Brennstoffzellenstack tiber 650 °C betrdgt, da die Ammoniak-Aufspaltung stark
temperaturabhingig ist. [62]] Soll das SOFC-CHP-System als Hybrid eingesetzt werden
und nebem dem Ammoniak auch mit Kohlenwasserstoffen betrieben werden, kann auf
die Reformierungseinheit nicht verzichtet werden.



5 Zusammenfassung und Ausblick

Die SOFC bietet eine effiziente Losung, die elektrische Energie direkt aus der chemi-
schen Energie des Brennstoffs zu erzeugen. Ihre Abwarme kann fiir Heizzwecke genutzt
werden. Der grofie Vorteil der SOFC ist ihre Flexibilitdt hinsichtlich des Brennstoffs. In
der vorliegenden Arbeit wurde untersucht, inwiefern sich Ammoniak als Brennstoff fiir
eine SOFC-CHP-Anlage eignet. Die Ergebnisse der Literaturrecherche waren eindeutig
und zeigten, dass sowohl trockenes als auch feuchtes Ammoniak direkt als Brennstoff
in der SOFC eingesetzt werden kdnnen. An der in der Brennstoffzelle ablaufenden Re-
doxreaktion ist allerdings nicht das Ammoniak beteiligt, sondern der im Ammoniak
enthaltene Wasserstoff. Die hohen Betriebstemperaturen der SOFC und der Katalysator
auf Nickelbasis ermoglichen die Aufspaltung des Ammoniaks an der Anode, so dass
auf die Reformierungseinheit, die fiir SOFC-Systeme, welche mit Kohlenwasserstoffen
betrieben werden, meist notwendig ist, verzichtet werden kann. Um eine nahezu voll-
stindige Aufspaltung des Ammoniaks in der Brennstoffzelle mit Nickelkatalysator zu
erreichen, ist eine Zelltemperatur von mindestens 650 °C notwendig. Ein grofSer Vorteil
der Ammoniakaufpaltung in der Brennstoffzelle ist, dass die Reaktion endotherm ab-
lauft. Das hat zur Folge, dass die Zellen gekiihlt werden und somit der Luftbedarf des
Systems gesenkt werden kann. Der an der Anode entstandene Wasserstoff reagiert mit
dem Luftsauerstoff unter Bildung von Strom, Wasser und Warme. Der Stickstoff geht
keine Reaktion ein, sondern verldsst mit dem Abgas die Brennstoffzelle. Schadstoffe in
Form von Stickoxiden sind nicht zu erwarten.

Im praktischen Teil dieser Arbeit wurde in MATLAB/Simulink ein Modell einer SOFC-
CHP-Anlage basierend auf dem thermodynamischen Gleichgewicht entwickelt. Das Mo-
dell des Warmetauschers und des Brenners existierten bereits aus einer vorhergehen-
den Masterarbeit, so dass im Rahmen dieser Arbeit der Schwerpunkt auf die Entwick-
lung des Gleichgewichtsreaktors, der Berechnung der Leistungskenngrofien des Systems
und der Darstellung der Druckverluste im System gelegt wurde. Die Modellierung des
Gleichgewichtsreaktors basiert auf der Gibbsschen Minimierung. Fiir die Berechnung
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der Leistungskenngrofien wurden die Formeln aus der Literatur umgesetzt. Der Druck
im System wurde durch Geblédse erzeugt, deren Verhalten aus Gebldsekennfeldern be-
kannt war. Da diese Gebldsekennfelder gewohnlich fiir ein bestimmtes Fluid bei vorge-
gebenen Umgebungsbedingungen ausgelegt sind, wurde der tatsdchlich vorliegende Be-
triebszustand iiber die Mach-Ahnlichkeit angepasst. Fiir die Darstellung der Druckver-
luste wurde der Ansatz zur Berechnung von Druckverlusten in Rohrleitungen gewahlt,
wobei die Widerstandsbeiwerte mit gegebenen Referenzwerten kalibriert wurden. Mit
Ausnahme der Darstellungen der Temperaturverldufe des Reformers ist das entwickelte
Modell fahig, dynamische Prozesse darzustellen. Die Tauglichkeit des Gesamtmodells
wurde anhand des Vergleichs mit existierenden Simulationsergebnissen des Erdgasbe-
triebs im stationdren Teil- und Volllastpunkt gezeigt. Das Gesamtmodell wurde dann
tiir den stationdren Volllastbetrieb mit trockenem und feuchtem Ammoniak eingesetzt.
Das feuchte Ammoniak enthielt einen Wassergehalt von 30 vol-%. Es wurden folgende
Systemanforderungen definiert:

e 10 kW Brennstoffleistung

6,5 kW elektrische Leistung

90 % Brennstoffausnutzung bezogen auf das System

8o % Brennstoffausnutzung bezogen auf den Stack

System inklusive Reformierungseinheit, Reformierungstemperatur 650 °C

Obwohl aus der Literaturrecherche hervorging, dass die Reformierungseinheit im Fall
des Betriebs der SOFC mit Ammoniak nicht notwendig ist, enthielt das in der vorliegen-
den Arbeit entwickelte Simulationsmodell eine Reformierungseinheit, die das Brenngas,
hier Ammoniak, vollstandig in Wasserstoff und Stickstoff aufspalten sollte. Auf die Re-
formierungseinheit konnte nicht verzichtet werden, da das System in der Realitdt nebem
dem Ammoniak auch fiir den Einsatz mit Erdgas geeignet sein soll. Die Simulationser-
gebnisse zeigten, dass beide Ausfithrungen, mit trockenem und mit feuchtem Ammoni-
ak als Brennstoff, sehr vielversprechend sind und mit dem Erdgasbetrieb vergleichbar
sind. Die Simulationsergebnisse sind in Tabelle 5.1 zusammengefasst.

Die geforderten 6,5 kW elektrische Leistung konnten in der Simulation beider Va-
rianten nicht erreicht werden. Im trockenen Ammoniakbetrieb wurde eine elektrische
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Tabelle 5.1: Simulationsergebnisse im Volllastbetrieb des trockenen und feuchten NH;-Systems

Leistungskenngrofie Formel Einheit ‘ trockenes NH;  feuchtes NH;
Nernstspannung UNernst [mV] 904 882
Zellspannung Ucen [mV] 771 730
Systemspannung Usystem [V] 185 175
Elektrische Leistung Py [kW] 6,3 6,2
Elektrischer Wirkungsgrad el [%] 63 62
Thermischer Wirkungsgrad Nth [%] 28 26
Gesamtwirkungsgrad ot [%] 91 88
Drehzahl Sauggeblase Nexh_suct blower [U/min] 40000 40000
Drehzahl Rezirkulationsgebldse  Niezi plower [U/min] 25400 28400

Leistung von 6,3 kW bei einem elektrischen Wirkungsgrad von 63 % erreicht. Der Ge-
samtwirkungsgrad der Anlage ergab sich zu 91 %, was dem Stand der Technologie ent-
spricht. Die Ergebnisse des feuchten Ammoniakbetriebs sind etwas niedriger. Allgemein
lasst sich sagen, dass die in der Brennstoffzelle erzeugte Leistung mit steigendem Was-
sergehalt des Ammoniaks sinkt. Es kommt hinzu, dass bei gleicher Brennstoffleistung
des trockenen und feuchten Ammoniaks, also bei gleichem absoluten Ammoniakmas-
senstrom, der absolut gesehen hohere Massenstrom des feuchten Ammoniaks hohere
Druckverluste im System bewirkt, welche durch eine hohere Gebléseleistung kompen-
siert werden miissen. Das fiihrt zu zusatzlichen Leistungseinbufien im feuchten Ammo-
niakbetrieb im Vergleich zum trockenen Ammoniakbetrieb. Fiir den Aufheizvorgang des
feuchten Ammoniaks wird mehr Warmeleistung benétigt als fiir den des trockenen Am-
moniaks. Wird dazu die Warme des Abgases ausgenutzt, kiihlt dieses in Folge weiter
aus, was sich positiv auf die Abgaskiihlung auswirken wiirde. Der hohere Wassergehalt
des Abgases im feuchten Ammoniak-System erfordert aber eine hohere Kiihlleistung, so
dass der thermische Wirkungsgrad des feuchten Systems mit 26 % etwas niedriger aus-
tiel als im trocken System mit 28 %. Obwohl die Ergebnisse der Simulation realistische
Werte lieferten, ist darauf hinzuweisen, dass diese als Anhaltspunkte fiir das System-
verhalten in der Realitdt dienen. Ob die Werte in der Realitdt durch Systemoptimierung
verbessert werden konnen oder aufgrund nicht berticksichtigter Verluste schlechter aus-
fallen, ist anhand von Tests zu untersuchen. Besonders in Hinblick auf Langzeitmes-
sungen, welche fiir SOFC-Systeme, die mit NH; betrieben werden, derzeit noch nicht
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5 Zusammenfassung und Ausblick

existieren, sind Untersuchungen durchzufiihren, um Aussagen iiber den Einfluss durch
die Degradation der SOFC treffen zu konnen. Im Rahmen dieser Arbeit wurde gezeigt,
dass sich das Ammoniak auf Basis des thermodynamsichen Gleichgewichts sehr gut als
Brennstoff fiir die SOFC-CHP-Anlage eignet.
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