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Zusammenfassung

In der vorliegenden Arbeit wird ein SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) - System auf den Einsatz
von Ethanol als Brennstoff analysiert, um eine Verwendung als Range Extender fiir
batteriebetriebene Fahrzeuge sicherzustellen. Die Untersuchungen sollen Aufschluss iiber
mogliche Systemeffizienzen, den Betriebsbereich am Reformer und am Brennstoffzellen-Stack
sowie Charakteristika verschiedener System Architekturen fiir die weitere Entwicklung geben.

Die Energieumwandlung eines kombinierten Systems aus einer oxidkeramischen
Brennstoffzelle und einer Ethanol Gasaufbereitungseinheit wird mithilfe von
thermodynamischen und elektrochemischen Modellen analysiert. Vor allem die fiir die
Reformierung zustédndigen Komponenten wurden untersucht, welche den Brennstoff zu einem
fir die Brennstoffzelle vertrdglichen Gas aufbereiten sollen. Zur Beschreibung des
Reformierungsvorganges wird die Gibbs-Minimierung angewandt. Der Brennstoffzellen-Stack
wird in ein 0-D-Modell, das sich mit den chemischen und elektrochemischen Reaktionen im
Stack beschiftigt, und in ein mehrdimensionales Modell, welches das Temperaturprofil und die
Wirmeverteilung iiber die Zelle beriicksichtigt, unterteilt.

Zur Validierung wurden Messungen aus den experimentellen Untersuchungen von Reformer
und Brennstoffzellen-Stack  herangezogen. Nach der Validierung werden die
Berechnungsmodelle zur thermodynamischen Analyse des Reformierungsprozesses und der
Stromproduktion im Brennstoffzellen-Stack angewandt. Der Reformierungsprozess wurde
breiter analysiert, weil die experimentellen Untersuchungen nur in eingeschrinktem Umfang
moglich waren. Die Analyse umfasst eine Parameterstudie, welche ein S/C Verhiltnis von
0-4,5 und ein O/C Verhidltnis von 0-0,25 beriicksichtigt. Untersucht wurden die
Reformierungsarten SR, ATR und POX sowie der Einfluss von eingebrachter Wéarme und
dementsprechender Variation der Temperatur am Ausgang des Reformerprozesses. Durch die
Koppelung der Modelle werden verschiedene System Architekturen analysiert und bewertet.
Als Basis Architektur wird eine einfache Verschaltung des Reformers und des
Brennstoffzellen-Stacks als Single Path System evaluiert. Diese Architektur gilt als
Vergleichsmafistab ~ fiir  weitere, = komplexere  Architekturen  wie  die  mit
Anodenabgasrezirkulation.

Der Reformerbetrieb mit reiner Dampfreformierung erzielt die hochste Wasserstoffausbeute.
Fiir die Dampfreformierung steigt die Wasserstoffausbeute trocken mit steigendem S/C
Verhiltnis bis zum maximalen Wert von 4,5. Das untere Limit des Reformerbetriebes liegt bei
S/C 1,5. Darunter kommt es zur Ruf3bildung. Wird daher nur der Reformerprozess isoliert
betrachtet, ist ein hohes S/C Verhiltnis und damit eine hohe Wasserstoffausbeute anzustreben.
Bei der direkten Koppelung von Reformer und Brennstoffzellen-Stack fiihrt ein hohes S/C
Verhiltnis zu einer Reduktion der Zellspannung bedingt durch den hohen Wasserdampfanteil
im Synthesegas. Bei einer Kombination der Prozesse, wie es im SOFC-System angedacht ist,
ist daher das untere Limit S/C 1,5 anzustreben. Dadurch werden Zellspannungen zwischen 0,84
- 0,87 V, abhingig von der Brennstoffausnutzung - erreicht. Dies fiihrt bereits in der Single
Path Architektur zu elektrischen Wirkungsgraden von 58 %. Die Brennstoffausnutzung konnte
am Priifstand mit 80 % nachgewiesen werden. Sie muss, um hohe, elektrische Effizienz zu
erreichen, moglichst hoch sein. Der maximale Wert an der Zelle ist abhdngig von der Zell- und
Stack Technologie. Die Untersuchungen der Anodenabgasrezirkulation fithren im Vergleich
zum Single Path System zu hoheren Wirkungsgraden, da die Brennstoffausnutzung im System
erhoht wird. Hier wurden Werte von 60,6 % erreicht. Ein Ethanol SOFC-System sollte eine
hohe Brennstoffausnutzung bei niedriger Rezirkulationsrate und reiner Dampfreformierung
anstreben, um hohe Effizienzen zu erreichen.
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Abstract

In the present work, a SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) system is analysed for the use of ethanol
as fuel to ensure its use as a range extender for battery-powered vehicles. The investigations
should provide information about possible system efficiencies, the operating range at the
reformer and the fuel cell stack, as well as characteristics of different system architectures for
further development.

The energy conversion of a combined system consisting of a solid oxide fuel cell and an ethanol
gas processing unit is analysed by means of thermodynamic and electrochemical models. In
particular, the components responsible for the reforming were investigated, which should
process the fuel to a gas compatible for the fuel cell. Gibbs minimization is used to describe the
reforming process. The fuel cell stack is divided into a 0-D model, which deals with the
chemical and electrochemical reactions in the stack, and a multi-dimensional model, which
considers the temperature profile and the heat distribution over the cell. The models will be
validated by experimental investigations. For validation, measurements from the experimental
investigations of the reformer and fuel cell stack were used. After validation, the calculation
models are used for a thermodynamic analysis of the reforming process and the power
production in the fuel cell stack. The reforming process was analysed more broadly because the
experimental investigations were only possible to a limited extent. The analysis includes a
parameter study, which considers an S/C ratio of 0 —4.,5 and an O/C ratio of 0 —0,25. The
reforming modes SR, ATR and POX were investigated as well as the influence of heat input
and the corresponding variation of temperature at the exit of the reformer process. By coupling
the models, different system architectures are analysed and evaluated. The basic architecture is
a simple interconnection of the reformer and the fuel cell stack as a single path system. This
architecture is used as a benchmark for other, more complex architectures such as the one with
anode off gas recirculation.

The reformer operation with steam reforming, achieves the highest hydrogen yield. For steam
reforming, the hydrogen yield increases dry with increasing S/C ratio up to the maximum value
of 4.5. The lower limit of the reformer operation is S/C 1.5. Below this value soot formation
occurs. Therefore, if only the reformer process is considered in isolation, a high S/C ratio and
thus a high hydrogen yield should be aimed for. In the direct coupling of reformer and fuel cell
stack, a high S/C ratio leads to a reduction in cell voltage due to the high water vapor content
in the synthesis gas. When combining the processes as envisaged in the SOFC system, the lower
limit S/C 1.5 should therefore be aimed for. In this way, cell voltages between 0.84 - 0.87 V,
depending on fuel utilization, can be achieved. This already leads to electrical efficiencies of
58 % in the single path architecture. The fuel utilization could be proven on the test stand with
80 %. In order to achieve high electrical efficiency, it must be as high as possible. The maximum
value at the cell depends on the cell and stack technology. The investigations of the anode off
gas recirculation always lead to higher efficiencies compared to the single path system, because
the fuel utilization in the system is increased. Values of 60,6 % were achieved here. An ethanol
SOFC system should aim for a high fuel utilization with a low recirculation rate and steam
reforming to achieve high efficiencies.
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1 Einleitung

Die Automobilindustrie befindet sich in einem tiefgreifenden Wandel, in dem alternative
Antriebe zunehmend an Bedeutung gewinnen. Intensive Forschungen im Bereich der Batterie
und der Brennstoffzelle seitens der Automobilindustrie zeigen den hohen Stellenwert fiir die
Zukunft. Nach iiber 125 Jahren Automobilentwicklung &ndern sich Fahrzeug- und
Antriebskonzepte grundlegend. Neben den Herausforderungen der notwendigen Infrastruktur
fiir alternative Kraftstoffe oder Elektromobilitit und der begrenzten Reichweite der
Elektrofahrzeuge, hingt der Markterfolg von alternativen Antrieben im Wesentlichen von ihrer
Wettbewerbsfihigkeit gegeniiber Fahrzeugen mit einem konventionellen Antrieb ab. [20]

Ein mogliches Konzept ist der Einsatz einer Brennstoffzelle in batteriebetriebenen Fahrzeugen.
Da der dafiir notwendige Wasserstoff als Primérenergietrdager nicht natiirlich vorkommt, ist eine
kostengiinstige ~ Gewinnung iiber andere Primérenergietriger entscheidend. Eine
flichendeckende Wasserstofferzeugung bzw. -versorgung ist derzeit noch nicht vorhanden,
weswegen sogenannte Briickentechnologien verstarkt in den Fokus riicken. Diese
Briickentechnologien zeichnen sich dadurch aus, dass sie effizienter als momentan etablierte
Technologien mit noch dominierenden, fossilen Energietridgern arbeiten, aber genauso mit dem
zukiinftig weiter verbreiteten Wasserstoff betrieben werden konnen. Vielversprechend ist dabei
die oxidkeramische Brennstoffzelle — Solid Oxide Fuel Cell (SOFC). Die SOFC kann neben
Wasserstoff auch mit Kohlenmonoxid oder Kohlenwasserstoffen wie zum Beispiel Diesel,
Erdgas, Ethanol oder Methanol versorgt werden. Dies ermdglicht, dass Wasserstoff direkt im
Fahrzeug aus Kohlenwasserstoffen umgewandelt werden kann, weil kein hochreiner
Wasserstoff erforderlich ist. Um die Unabhingigkeit von fossilen Energietrigern zu
garantieren, soll dieses Konzept auf die Vertrdglichkeit von Ethanol als Kohlenwasserstoff
untersucht werden. Fiir eine ausreichende Wasserstoffbereitstellung wird die interne
Umwandlung von Ethanol néher betrachtet. Um die Prozesse wéihrend der Umwandlung besser
zu verstehen, ist eine thermodynamische Analyse erforderlich. Diese kann mittels
Priifstandsuntersuchungen und einer Simulation durchgefiihrt werden. Da bei der Umwandlung
des Brennstoffes die von der Brennstoffzelle abgegebene Wirme und dessen Abgas
Einflussfaktoren der Wasserstoffausbeute darstellen, soll neben Parameterstudien des
Reformierungsprozesses und der Stromproduktion am Brennstoffzellen-Stack auch das SOFC-
System als Gesamtsystem untersucht werden. In der vorliegenden Arbeit werden zur Analyse
ein thermodynamisches und ein elektrochemisches Modell eingesetzt. [17]

Ziel der Untersuchungen ist es, den Einfluss verschiedener Umwandlungsarten und deren
Parametern Temperatur, Oxygen-to-Carbon O/C (Sauerstoff zu Kohlenstoff) und Steam-to-
Carbon S/C (Wasser zu Kohlenstoff) Verhiltnis zu quantifizieren. Die Ergebnisse sollen einen
Einsatz von Ethanol im SOFC-System bestitigen und den idealen Betriebsbereich bestimmen.

Die theoretischen Grundlagen werden in Kapitel 2 erlautert. Diese sind unterteilt in
thermodynamische, chemische und elektrochemische. Es wird auf die Brennstoffzelle, die
Erzeugung des Reformat Gases und auf den Aufbau des Gesamtsystems eines SOFC-Systems
eingegangen. Anschliefend werden in Kapitel 3 die Gleichungssysteme der fiir die Analyse
verwendeten Modelle und der Aufbau des Simulationsprogrammes vorgestellt. Kapitel 4
widmet sich den experimentellen Untersuchungen. Es werden die Priifstandsaufbauten
inklusive Steuerung, Regelung und Messung beschrieben. Zudem wird eine Versuchsplanung
zu den einzelnen Messreihen erstellt. Die Ergebnisse der Simulation werden mit den
Messungen in Kapitel 5 verglichen und analysiert. Auch die thermodynamischen Analysen von
Reformer und System mithilfe des validierten Berechnungsmodells werden hier angefiihrt.
Kapitel 6 ist eine Zusammenfassung der Arbeit mit einer Schlussfolgerung und einem Ausblick
auf weitere Designkonzepte fiir das SOFC-System.
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2 Theoretische Grundlagen

In diesem Kapitel wird nidher auf die thermodynamischen und elektrochemischen Grundlagen
zur Beschreibung des Arbeitsprozesses eines SOFC Range Extenders (SOFC-REX)
eingegangen. Zudem werden im Detail der Aufbau und die Funktion der SOFC Brennstoftzelle,
des Reformierungsvorganges und des SOFC-Systems als REX beschrieben.

2.1 SOFC-Modellierung

Bei der Modellierung von SOFC-Brennstoffzellen-Systemen kann auf verschiedene Ansitze
zuriickgegriffen werden. In Tabelle 2-1 werden diese Ansitze und deren Systemebenen
zusammengefasst dargestellt. [22]

Tabelle 2-1: Ubersicht verschiedener SOFC-Modellierungsansitze[22]

Modellansatz
Ebene | Dim. | Geometrie Elektrochemie Sp ez1estransport.: &
Thermodynamik
» Reaktionsmechanismen
> Kinetik der > Adsorption der Gasspezies
Molekular | nm 0-D elektrochemischen in den aktiven Schichten
Reaktionen
> Aktivierungsverluste > Transport der Gasspezies
Elektrode | pm 0-D > Ohmsche Verluste in den Diffusionsschichten
> Konzentrationsverluste | und den Elektrolyten
> Polarisation Modelle > Gastransport in der Zelle
> Semi-empirische » Temperaturverteilung
Zelle mm | DD o delle > Druckverteilung
> Stromverteilung » Gasverteilung
> Massen- und
> Empirische Modelle Energiebilanz
Stack cm 0-D/3-D | > Semi-empirische > Fluidfluss in den
Modelle Gaskanilen
> Stack Wirkungsgrad
> Empirische Modelle > Massen- und
System mm 0-D > Semi-empirische Energiebilanz
Modelle > Systemwirkungsgrad

Auf molekularer Ebene beschiftigt man sich mit chemischen und elektrochemischen Prozessen,
um z.B. die Reaktionskinetik ndher zu untersuchen. Auf Elektrodenebene wird der
Stofftransport durch die Elektroden und das Elektrolyt untersucht. Hierbei sind vor allem die
ablaufenden Prozesse an der Dreiphasengrenze von Gasraum, Elektrode und Elektrolyt von
besonderem Interesse. Auf Zellebene wird die SOFC untersucht, um Zelldesignparameter wie
Elektrodenporositit oder Elektrolytdicke zu verbessern. Auf Stack-Ebene wird der komplette
SOFC-Zellstapel durch eine Massen- und Energiebilanz beriicksichtigt. Hier sind 3D-Modelle
von Vorteil, um die Gasstromung und Wirmeiiberginge im Stack zu untersuchen. Auf
Systemebene wird der SOFC-Stack als Komponente in einem iibergeordneten SOFC-System
beriicksichtigt. Dieser Ansatz  konzentriert sich auf die Verbesserung des
Systemwirkungsgrads, der Massen- und der Energiebilanz.

Wie in Tabelle 2-1 konnen die Modelle bezogen auf die Geometrie in 0-D bis 3-D unterschieden
werden. 0-D bedeutet, dass die Geometrie des Systems nicht beriicksichtigt wird. Diese
Anschauung findet meist auf molekularer und Elektrodenebene Anwendung. Sind besonders
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die Massen- und Energiebilanz von Interesse, konnen auch Stack- und Systemmodelle
nulldimensional betrachtet werden. In diesem Fall wird der Brennstoffzellen-Stack als
Kontrollvolumen behandelt. Auf Zellebene wird eine mehrdimensionale Betrachtung
bevorzugt. [22]

Fiir eine Analyse des SOFC-Systems wird eine Beobachtung auf Stack- und Systemebene
gewihlt. Auf dieser Systemebene konnen Parameter wie die Gaszusammensetzungen,
Reformerkennzahlen, aber auch der Systemwirkungsgrad bei verschiedenen Betriebspunkten
untersucht werden. [22]
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2.2 Grundlagen der Thermodynamik

Die Thermodynamik - oder auch Wirmelehre - befasst sich unter anderem mit der
Energieumwandlung sowie Stoffumwandlung und hat sich iiber die reine Wiarmelehre zu einer
Energielehre entwickelt. Die Energietechnik befasst sich mit der Erzeugung der gewiinschten
Energieformen, die Verfahrenstechnik mit der Produktion der gewiinschten Stoffformen. Die
Thermodynamik  erkldrt die grundlegenden Naturgesetze, nach denen diese
Umwandlungsprozesse erfolgen. [15]

2.2.1 Massenerhaltung

Die Erhaltungsgleichung der Masse kann fiir Massen in kg oder fiir die Atomanzahl angewandt
werden, jedoch nicht fiir die Anzahl der Teilchen in Mol, weil sich diese durch chemische
Reaktionen im System @ndern kann. Somit gilt, dass die Summe der iiber die Systemgrenzen
zuflieBenden Massen minus der abflieBenden gleich der Anderung der Massen im System ist.

[15]
Z dm, — Z dm, = dm (2-1)
ein aus

2.2.2 Energieerhaltung

Der erste Hauptsatz der Thermodynamik wird als Energieerhaltungssatz bezeichnet. In der
nachfolgenden Formel wird der erste Hauptsatz fiir ein offenes, instationdres System
angewandt. [15]

SW, + 50, + Z dm;(h; + ey) = dU + dE, 2-2)

Die linke Seite der Gleichung 2-2 stellt die iiber die Systemgrenzen transportierten Energien
dar. Hier werden die als zugefiihrt angenommenen Energien positiv und die als abgefiihrt
angenommenen Energien negativ eingesetzt. Die rechte Seite der Energieerhaltungsgleichung
reprisentiert die im System stattfindende Anderung der inneren und #uBeren Energie.

Offene Systeme, bei denen sich die Zustandsgrofen und die Massenstrome iiber die
Systemgrenzen hinaus mit der Zeit nicht dndern, werden als stationir bezeichnet. Auch eine
Untersuchung eines Betriebspunktes im behandelten Brennstoffzellensystem kann teilweise als
stationér behandelt werden. Der erste Hauptsatz kann vereinfacht werden. [10]

dU=0 dE, =0 (2-3)

Die innere und duBlere Energie dndert sich nicht. Es ergibt sich so der erste Hauptsatz fiir offene,
stationdre Systeme. [15]

SW, + 80, + Z dmy(h; + e) = 0 (2-4)
i

2.2.3 Ideales Gas

Versuche haben gezeigt, dass die innere Energie und somit die Enthalpie
h =u+ pv =u+ RT von idealen Gasen nur temperaturabhingig sind. Dadurch sind die
Wirmekapazititen ebenfalls reine Temperaturfunktionen und reduzieren die kalorischen
Zustandsgleichungen, wie in den folgenden Formeln dargestellt. [15]
T
h(T) = j ¢ (T)dT + hg (2-5)
T,

0
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T

u(T) = f cy(T)AT + u, (2-6)
To

Durch die Abhéngigkeit von u und h sind auch uy und hyvoneinander abhiingig hy = ugy + RT.

Beim Setzen des Nullpunktes der Enthalpie auf 0 K folgt: hy = uy = 0. Wird der Nullpunkt

der Enthalpie auf 0 °C gesetzt folgt: uy = —RT.

Die Wirmekapazititen konnen der Literatur entnommen oder iiber Potenzreihen berechnet
werden. [15]

Conp = C1 + C,T + C3T? (2-7)

Die dafiir benttigten Koeffizienten sind ebenfalls der Literatur zu entnehmen. Diese sind stoff-
und zustandsabhingig. [15]

2.2.4 Phaseniibergang des Brennstoffes

Als Phaseniiberginge werden die Ubergiinge zwischen Aggregatzustinden bezeichnet. Sie
spielen in zahlreichen, chemischen und physikalischen Systemen eine wichtige Rolle. Dieser
Abschnitt soll die theoretische Grundlage zur Brennstoffverdampfung in der Gasaufbereitung
und damit den Phaseniibergang fliissig zu gasformig thermodynamisch beschreiben.

Wird einer Fliissigkeit Wirme zugefiihrt, erhoht sich die thermische Bewegungsenergie und sie
dehnt sich aus. Bei weiterer Warmezufuhr brechen die Teilchen aus dem Molekiilverband aus
und die Fliissigkeit verdampft. Dafiir wird Energie benotigt, sodass bei konstantem Druck die
Temperatur ebenfalls konstant bleibt. Die dafiir notige Energie wird als Verdampfungswdrme
bezeichnet. Abbildung 2-1 zeigt ein 7-s-Diagramm fiir Ethanol: Hier verlaufen die Drucklinien
horizontal zwischen der unteren und der oberen Grenzkurve. In diesem eingegrenzten Bereich
wird die Verdampfungswirme zugefiihrt. Bei idealem Gas und sehr hohen Temperaturen sowie
geringen Driicken verlaufen die Enthalpie Linien im T-s-Diagramm horizontal. Die Enthalpie
ist auf diese Weise unabhédngig vom Druck und folglich eine reine Funktion der Temperatur.
[151(19]124]

600 T 1T i ¥ ¥ & 1T T T 177 . I £ % T 17T | 1T 1T |£/’:r/ F/ 7 07,/;T T T 11 | T ) T | 1T 17T
r 0186 barmr /
L //,d Ul6 par
L /4.016 bar’ Par /
K / /,1'01smr J0.016 bar
500 _ / / 1900 kJ/kg
- / 1800 kd/kg
- 1700 kJ/kg
6 400. — —]
o - 1600 kd/kg ]
o B 1500 kJ/kg i
= . |
E 300. |— 1400 kJ'kg |
= L - =
3 B 800 KJIkg ™ Rk 7
B 2 ?oo kd/kg i
g s | o2 g” B°5"f’ °U{V9‘ 1200 kJ/kg -
| GDU kJ.i \ &
= B /500 'k kg l _
— 400 KJf'kg \ 1100 kJ/kg -
L /300 kJi'kglnversmn curve i
= 2200 k/kg=— Y 7
i Vi3 /
100. o0k 2 X : c 40 E 1000 kd/kg ]
Eldeal curve. \ |‘ ,'/ =
- \ f\ \\ /S sokikg ]
o 4 3 g
0.25 0.5 \0.75™
0.000 Ly Py s e e s L L b b b b g

0.000 0500 1.00 150 2.00 250 3.00 350 400 450 500 550 6.00
Entropy (kJ/kg-K)

Abbildung 2-1: T-s-Diagramm fiir Ethanol im fliissigen und gasférmigen Bereich
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Sind die Temperaturen vor und nach dem Phaseniibergang bekannt, konnen die Enthalpien und
in weiterer Folge die fiir die vollstindige Verdampfung und anschlieBende Uberhitzung
benotigte Wiarme Q durch die Enthalpiedifferenz beschrieben werden. Hierbei kénnen die
Enthalpien der Literatur entnommen werden oder mithilfe der Gleichungen 2-5, 2-7 und den
dazugehorigen Koeffizienten aus der Literatur berechnet werden. Zu beachten ist, dass beim
Setzen des Nullpunktes auf 0 °C in der fliissigen Phase zur Berechnung der Enthalpie in der
gasformigen Phase die Verdampfungsenthalpie beriicksichtigt werden muss. Wird die
Enthalpie in der gasférmigen Phase der Literatur entnommen, ist dies nicht mehr nétig, weil
die Verdampfungswirme in den Werten bereits bedacht wurde. Gibt es einen Zugang zu
tabellierten Werten in der Literatur, ist dies der einfachste und genaueste Weg der Berechnung
von Enthalpien. [15][19][24]

Ist dies nicht der Fall, kann die Berechnung mit verschiedenen Methoden durchgefiihrt werden.
Zur Berechnung der spezifischen Enthalpie h; bei der Temperatur t; in der fliissigen Phase gilt
nach 2-5:
ty
hy(ty) = f c(t)dt + hy (2-8)
to
Fliissigkeiten sind nahezu inkompressibel, weshalb gilt: ¢, ~ ¢, = ¢(t). Durch das Setzen des
Nullpunktes auf t, = 0 °C ist hy = 0, daraus folgt:
L1

hi(ty) = f c(t)dt (2-9)
to
Um die spezifische Enthalpie h, bei der Temperatur t; nach der Verdampfung berechnen zu
konnen, ist es moglich, durch Unabhiéngigkeit des Drucks verschiedene Wege zu wihlen. Eine
Moglichkeit ist, die Siedetemperatur t; und der an dieser Stelle vorliegenden
Verdampfungsenthalpie 7y(ts) heranzuziehen, um die spezifische Enthalpie h, x(t;) zu
berechnen. [15][10][24]

hox(e) = |

to

t1 t2

cp, (D) dt + 1o (ts) + f cp,(D)dt (2-10)

ts

ts

c(t)dt + f
ty

Alternativ dazu kann an der Stelle des tatsdchlichen Drucks p der Druck p, gewihlt werden,

welcher dem Sittigungsdruck bei der Temperatur t, = 0 °C entspricht. Damit kann h, y(t,)

folgendermaBen ausgedriickt werden:

2

hyy(ty) = 1o(to) + j cp(H)dt (2-11)

to

Da, wie bereits erwihnt, die Enthalpien im T-s-Diagramm horizontal verlaufen, gilt:
hyy(t2) = hyx(t;) (2-12)

Neben den tabellierten Werten und der erlauterten Berechnung ist es moglich, die Enthalpien
mithilfe von fiktiven Werten fiir h in der fliissigen Phase sowie in der gasférmigen Phase an
der Stelle der Standardtemperatur t° = 25 °C auszudriicken. Diese Methode wurde gewiihlt,
um die Verdampfung in der vorliegenden Arbeit zu modellieren. Da es sich in weiterer Folge
um chemisch reaktive Systeme handelt, wurde schon bei der Verdampfung mit den molaren
Bildungsenthalpien gearbeitet. Die Werte der Berechnung konnen aus Datenbanken der
Literatur entnommen werden, die Verdampfungsenthalpie muss in der Berechnung nicht mehr
beriicksichtig werden. Damit kann H,, ; (t;) des fliissigen Brennstoffes wie folgt ausgedriickt
werden:
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ty
1 (6) = ARG + | emp(©)de (2-13)

t
Analog dazu kann die molare Bildungsenthalpie H,, , an der Stelle t, ausgedriickt werden:

2

Hna () = H(EDg + | emp()de (2-14)
£0

AbschlieBend ist zu sagen, dass bei der thermodynamischen Analyse eines Systems die
Methode zur Berechnung der Enthalpien unter Beriicksichtigung des Phaseniiberganges
vermieden werden sollte. Es werden nur die Eingangs- und AusgangsgroBen des Systems
betrachtet. Dies setzt voraus, dass die Werte fiir den in der Berechnung vorkommenden Stoff
und die dazu benétigten Temperaturen in der Literatur vorliegen. [15]
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2.3 Thermodynamik chemisch reaktiver Systeme

Da es sich bei der Umwandlung von Kohlenwasserstoffen zu einem Wasserstoff und
kohlenstoffreichem Gas um eine chemische Reaktion handelt, sollen im Folgenden die
Ausfithrungen zu chemisch reaktiven Systemen erweitert werden. Dies kann durch einen
Stoffaustausch beschrieben werden. Gleichzeitig dndert sich die molekulare Zusammensetzung
der Komponenten. Die variablen Stoffmengen m; in kg, n; in mol oder V; in Nm® treten als
zusitzliche Zustandsgroflen neben den bereits in einfachen Systemen genannten, thermischen
(p, T, v) und kalorischen (u, h, ¢, ...) und der Entropie S auf. [15]

2.3.1 Chemisches Potenzial und partielle molare freie Enthalpie

Durch den Stoffaustausch mit der Umgebung veréndert die innere Energie U der transportierten
Materie die innere Energie des Systems. Die innere Energie umfasst die thermische, chemische
und nukleare, innere Energie. Durch den Stoffaustausch kann die Zustandsgroe U als Funktion
der Entropie, des Volumens und der variablen Molmenge angesetzt werden.

U=U(SV,n,n,..,n) (2-15)

Das chemische Potenzial p; ist definiert als die partielle molare innere Energie U,,; bei
konstanten Werten fiir S,V und M-

ou
=(5-) = Umdsym, (2-16)
ni S,V,leii

Das chemische Potenzial ist die Ableitung der inneren Energie nach der Molzahl n; der
Komponente i und stellt die Anderung der inneren Energie durch den Transport eines Mols
dieser Komponente dar. Der Stofftransport ist durch die Verianderung von n; erkennbar und
erfolgt immer vom hoheren, chemischen Potenzial zum niedrigeren, bis ein
Gleichgewichtszustand herrscht.

Wie bereits aus Gleichung 2-15 ersichtlich, kann die innere Energie eines Systems durch den
Transport von Wirme (8¢pey = Tds), von Volumenidnderungsarbeit (W = —pdV) oder von
Stoffen (u;dn;) verdndert werden. Die durch diese Zustandsidnderungen hervorgerufene
Modifikation der inneren Energie wird in der Fundamentalgleichung 2-17 dargestellt. [15]

k
dU = Tds — pdV + Z u; dn; (2-17)
i=1

Bei einer Anderung der inneren Energie allein durch den Stofftransport von 1 mol der
Komponente i bei konstanter Entropie und konstatem Volumen kann die
Fundamentalgleichung folgendermaBlen ausgedriickt werden:

dU = Upydng + pViidng — TSpidny (2-18)
Durch das Einsetzen der partiellen molaren Enthalpie H,,,; = U,,,; + pVyy,; folgt:
dU = (Hpi — TSm)dn; (2-19)

Mit der Definition der partiellen molaren freien Enthalpie G,,; = Hy,; — T'S,,; erhilt man
folgende Form der Fundamentalgleichung bei konstanter Entropie und konstantem Volumen:

dUu = Gml-dni (2'20)

AuBerdem erhdlt man aus der Fundamentalgleichung durch das Nullsetzen von
dS, dV und dnjii:
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dUu = uidni (2'21)

Dies zeigt, dass die partielle molare freie Enthalpie (Gibbssche Enthalpie) ident dem
chemischen Potenzial ist. Diese ZustandsgroBe gibt die Anderung der inneren Energie eines
Systems durch reinen Materietransport bei einer quasistationdren Zustandsidnderung an, wenn
1 mol eines Stoffes zugefiihrt wird.

Bei der Modellierung der Reformierung spielt die Gibbssche Enthalpie eine tragende Rolle und
wird in Abschnitt 2.3.3 néher erldutert. Durch den Einsatz mehrere Stoffstrome gilt:

k k
dUu = Z Hi dni = Z Gmi dni (2'22)
i=1 i=1

2.3.2 ZustandsgroBen idealer Gase und Gasgemische

Massenbezogene Zustandsgroflen eines Gemischs setzen sich aus den spezifischen Groflen der
reinen Komponenten und ihrer Massenanteile zusammen. Molbezogene Zustandsgrof3en
bestehen aus den molaren Gréfen der reinen Komponente und ihrer Molanteile. [15]

K K
R M;
R = Wm = z wky, M= z viM;, = ﬁlvi (2-23)
i=1 i=1
3 Kk k
h = Z pihi .  u= Z Mty , S = Z HiSi (2-24)
i=1 i=1 i=1
Kk K K
Hy = Z ViHp; Un = Z ViUmi , Sm = Z ViSmi (2-25)
i:l i=1 i=1
2.3.2.1 Molare Enthalpie idealer Gase und Gasgemische
Die molare Enthalpie ldsst sich folgendermallen berechnen:
T
Ho(T) = HR(T) + [ G (2:26)
TO

Aus der Formel ist zu erkennen, dass die molare Enthalpie und die spezifische Wirmekapazitit
fiir ideale Gase eine reine Temperaturfunktion ist. Die Enthalpie ist eine relative GroBe, daher
muss zur Berechnung ein Bezugssystem gewihlt werden. Die molare Standardenthalpie H2, ist
die Enthalpie eines reinen Stoffes bei Standardzustand (p°= 1 bar, T%= 25 °C=298.15 K). Bei
Elementen in ihrer thermodynamisch stabilsten Form sind die Standardenthalpien nullgesetzt.
Bei Verbindungen entspricht die Standardenthalpie der Bildungsenthalpie, welche man
Datenbanken entnehmen kann. Fiir ein ideales Gasgemisch berechnet man die Enthalpie H
durch die Summe der molaren Enthalpie der Komponente H,,; mal ihrer Molzahlen n; bzw.
ihrer Molanteile v;. [15]

3 k
HT) = ) niHi(T) =1 Y 0y Hi(T) (2-27)
i=1 i=1
Wird dazu die Standardenthalpie eingesetzt, erhilt man:
k

k T
HID) =) o (T + 1) v [ Cope(TT (2-28)
i=1 o0

i=1
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2.3.2.2 Molare freie Enthalpie idealer Gase und Gasgemische

Zur Berechnung der molaren freien Enthalpie eines idealen Gases geht man von der
Definitionsgleichung aus.

Gini = Hini = TSimi (2-29)

Mit den im vorherigen Abschnitt berechneten Grofen kann die molare freie Standardenthalpie
berechnet werden.

GO(T,p%) = HY(T) — TSA(T,p°%) (2-30)

Die Werte fiir die freie Standardenthalpie konnen ebenso aus Datenbanken entnommen werden
oder sind aus dem beschriebenen Zusammenhang zu berechnen. Somit gilt fiir die molare freie
Enthalpie: [15]

G (T, p) = GA(T,p%) + RmTln;iO 2-31)
Fiir ein ideales Gasgemisch der Komponente i gilt:
Gmi (T, p) = G (T, p°) + RmTln% (2-32)

Anstelle des Gesamtdrucks p ist der Partialdruck p; der jeweiligen Komponente einzusetzen.
Durch die Annahme von idealem Gas kann der Partialdruck folgendermaflen ausgedriickt
werden:

n.
pi=p- (2-33)

Setzt man die Gleichung 2-33 in 2-32 ein, erhdlt man:
Guni (T, p1) = G2:(T, p°) + Ry Tlnn; — Ry, Tlnn + RmTln;iO (2-34)

Zur Berechnung der Gibbsschen Enthalpie folgt:
k
n(T,p) = ) GR(T,p®) + RuTInns = Ry Thin + Ry Tin (2-35)
i=1

2.3.3 Chemisches Gleichgewicht

Chemische Reaktionen konnen grundsitzlich in beide Richtungen ablaufen. Im
Reaktionsgemisch treten alle Komponenten der Edukte sowie Produkte auf, wobei sich ein
Reaktionsgleichgewicht oder chemisches Gleichgewicht einstellt. Das bedeutet, dass sich die
Konzentrationen der Komponenten im Reaktionsgemisch iiber die Zeit nicht mehr veridndern.
Das Reaktionsgemisch kann weitere Produkte beinhalten, die sich bei Dissoziation oder bei
einer unvollstindigen Verbrennung bilden. [15]

Grundsitzlich kann das chemische Gleichgewicht mittels zwei Methoden beschrieben werden;
beide beruhen auf demselben Prinzip. Es handelt sich um die Methode der
Gleichgewichtskonstante und die der Minimierung der freien Enthalpie. Mithilfe der
Minimierung der freien Enthalpien konnen alle, an einer Reaktion teilnehmenden
Komponenten unabhingig voneinander betrachtet werden, ohne Angabe einer
Reaktionsgleichung. Zur Berechnung der Gleichgewichtskonstante ist zu Beginn hingegen das
Definieren der Reaktionsgleichungen notwendig. [16]

Nach dem zweiten Hauptsatz der Thermodynamik dS = 0 nimmt die Entropie eines
geschlossenen Systems zu, bis sie ein Maximum erreicht, und @ndert sich danach nicht mehr.
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Damit  beschreibt das Maximum der Entropie S den thermodynamischen
Gleichgewichtszustand. Dieser entspricht dem Minimum der freien Enthalpie. Aus der
besprochenen Fundamentalgleichung 2-17 gilt Folgendes:

k k
(@V)sy = Y pydn; = ) Gy = 0 (2-36)
i=1 i=1

Bei der Reformierung ist von Interesse, welche Konzentrationen vorliegen, sobald sich das
chemische Gleichgewicht einstellt. Dazu werden die Gleichungen 2-36 und 2-34 angewandt:

k
dG(T,p) = 0 = Z(Ggi(ﬂ p%) + R, TInn; — Ry TInn + Ry TIn :io) dn, (237
i=1

Fiir ein System mit vorgegebener Temperatur und vorgegebenem Druck sollen jene
Konzentrationen n; gefunden werden, bei denen die Gleichung 2-37 erfiillt wird. Alle
Parameter auller n; sind bekannt, die jedoch keine unabhéngigen Variablen darstellen. Sie sind
an die Randbedingung gekniipft, dass alle Elemente im System iiber die Reaktionen konstant
bleiben. Das kann folgendermal3en ausgedriickt werden: [16]

k

Z agni—b, =0 (2-38)

i=1

a; ist die Anzahl der Atome des Elements ¢ in der Komponente i und b, die Anzahl der mol
des Elements ¢ des gesamten Systems. Beide Parameter sind bekannt durch die
Eingangskonzentration und die chemische Formel der Komponenten. Somit ergibt sich ein
Optimierungsproblem mit Randbedingungen, die in der Modellierung des Reformers
angewandt werden. Zur Beschreibung der chemischen Reaktionen im Modell des
Brennstoffzellen-Stacks wird K, als thermodynamische Gleichgewichtskonstante verwendet.
K, kann fiir eine vorgegebene Reaktion aus deren freier Standardreaktionsenthalpien berechnet
werden und ist rein temperaturabhingig. Der Index p weist darauf hin, dass die
Gleichgewichtskonstante fiir ein, durch die Partialdriicke bestimmtes als ideales Gasgemisch
betrachtetes, Reaktionsgemisch gilt:

Y L
Ky(T)=e¢  RmT = [ (p_) ; (2-39)
P 0
L LA\p
=1
Die rechte Seite der Gleichung stellt den Zusammenhang zwischen den Partialdriicken der
einzelnen Komponenten im betrachteten Reaktionsgemisch, dem Standarddruck p° und den
stochiometrischen Koeffizienten vg; der Reaktion dar. Die Partialdriicke konnen durch die
Molanteile und den Gesamtdruck ausgedriickt werden. Setzt man diese Beziehung in die
Gleichung 2-39 ein, erhilt man die folgende Form:

k

ARGT?’l(T'pO) k v Vsti Vsti
L N A p sti ) p sti )
Ky(T)=e  RaT = 1_[ (#) _ 1_[ p Vst (p_0> (2-40)
i i=1

i=1
Sind die Edukte und Produkte der chemischen Reaktion sowie Temperatur und Druck bekannt,
konnen die Molanteile mithilfe der Gleichgewichtskonstanten berechnet werden. Dabei sind
die Molanteile aller beteiligten Komponenten die Unbekannten, wodurch k Gleichungen
notwendig sind.

Fir jedes chemische Element &, das in der Reaktionsgleichung vorkommt, kann eine
Atombilanz aufgestellt werden. Relative Atombilanzen geben an, wie viele Atome einer Art
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auf wie viele gewihlte Bezugsatome kommen. Hiermit kdnnen (& — 1) weitere Gleichungen
gefunden werden.

_Ne (2-41)

¢ Edukte NZ

Reaktionsgemisch
Durch die Bedingung, dass die Summe aller Molanteile v; des Reaktionsgemischs gleich eins
sein muss, ist eine weitere Bilanzgleichung gegeben. [15], [9]

k

Z v, =1 (2-42)

i=1
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2.4 Brennstoffzellen

Die Elektrochemie beschiftigt sich mit jenen chemischen Reaktionen, die unter der Aufnahme
oder Abgabe von elektrischer Energie ablaufen und deshalb als elektrochemische Reaktionen
bezeichnet werden. Eine Umwandlung der chemischen Energie in elektrische Energie oder
umgekehrt erfolgt in einer elektrochemischen Zelle. Die elektrochemischen Zellen konnen in
galvanische Zellen und Elektrolysezellen unterteilt werden. Die galvanische Zelle fiihrt eine
Umwandlung der chemischen Energie in -elektrische Energie durch, wihrend der
Elektrolysezelle elektrische Energie zugefithrt werden muss, um chemische Energie zu
generieren. Galvanische Zellen, die elektrische Arbeit als Gleichspannungsquelle abgeben, sind
z.B. die Batterie, der Akkumulator und die Brennstoffzelle. [15][9][ 3]

Aufgrund der kontinuierlichen Zufuhr von Brennstoff und Oxidationsmittel sind
Brennstoffzellen zu den tertidaren Elementen/Zellen zu zédhlen. Fiir den stationdren und den
mobilen Anwendungsfall wurden diverse Brennstoffzellentypen entwickelt. Sie unterscheiden
sich hauptsédchlich in ihrer Betriebstemperatur sowie den eingesetzten Elektrolyten. Eine
Klassifizierung der Brennstoffzellen ist in Tabelle 2-2 gegeben.

Die Polymerelektrolytmembranbrennstoffzelle und die alkalische Brennstoffzelle, welche sich
durch ihre niedrige Betriebstemperatur auszeichnen, wurden fiir einen mobilen Einsatz
entwickelt. Die Phosphorsiure-, die Schmelzkarbonat- und die oxidkeramische Brennstoffzelle
waren urspriinglich fiir den stationidren Einsatz als Kraftwerke vorgesehen. [17]

Die SOFC, die zwischen 550-900 °C betrieben wird, weist im Vergleich zu anderen
Brennstoffzellen Vorteile durch die Toleranz gegeniiber CO-Verunreinigungen auf.
Kohlenmonoxid gilt vielmehr als Brennstoff fiir die SOFC, was den FEinsatz einer
Vorreformierung ohne weitere Reinigung des Reformat Gases moglich macht. Auch eine
interne Reformierung von kurzkettigen Kohlenwasserstoffen (z.B.: Methan) direkt an der Zelle
ist moglich. Ein wesentlicher Nachteil der SOFC ist die hohe Belastung der eingesetzten
Materialien in oxidierender und reduzierender Atmosphire bei hohen Temperaturen. Die
Anwendungsfelder der SOFC als APU (Auxiliary Power Unit) reichen von Kraftfahrzeugen
iiber Baumaschinen, Nutzfahrzeugen, Schiffen und Yachten bis hin zu Flugzeugen.

Tabelle 2-2: Klassifizierung von Brennstoffzellen [14]

Niedertemperaturbrennstoffzelle Hochtemperaturbrennstoffzelle
Abkiirzung | PEFC/PEM AFC PAFC MCFC SOFC
Polymer
Elektrolyt
Vollstindige | MemOrane | s aline | Phosporic | Molten Solid Oxide
Bezeichnun Fuel Cell/ Fuel Cell Acid Carbonate Fuel Fuel Cell
& Proton Fuel Cell Cell
Exchange
Membrane
Kalium- Phosphor- Schmelze
Elektrolyt Polymer hydroxid Sﬁlll)re Li»COs Keramik
KOH K>COs3
Ausgetauschte o OH H COs> o
Ionen
Nennbetriebs- o o o o o
40-80 °C 65-220 °C 200 °C 600-650 °C 550-900 °C
temperatur
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2.4.1 Aufbau und Funktionsweise der SOFC

Die SOFC besteht im Wesentlichen aus 3 Funktionsschichten, an denen die verschiedenen
Teilreaktionen ablaufen. Dazu zédhlen der Elektrolyt, die Anode und die Kathode. Der Aufbau
einer SOFC und der Ablauf der chemischen Reaktionen sind in Abbildung 2-2 dargestellt.

Fuel

e H,0 + CO,
—> CO + Hy,0 — Hy + CO, heat
H.0 H,0 H,0 H,0

Permeable ¥ Ha 3 H; 1 H, 3

anode Ha 2H, + 20" — 4e™ + 2H,0 € 3y &

Impermeable | O~ o @ o

electrolyte o- o o 28 e B

_ _ e =
Permeable O +4e” 20 < .
cathode
O, ) O, w }) 02\ Q:

Air Depleted O,

—»
Oxidant bl

Abbildung 2-2: Prinzip einer SOFC [12]

Der reine oder gemeinsam mit der Luft eingebrachte Sauerstoff wird durch die Aufnahme
zweier Elektronen an der Kathode, wie in Gleichung 2-43 ersichtlich, reduziert. An der Anode
finden die Oxidation des Wasserstoffes und des Kohlenstoffes unter Abgabe zweier freier
Elektronen sowie die Bildung von Wasser- und Kohlendioxid statt. Der Elektrolyt dient dabei
der Leitung der zweifach negativ geladenen Sauerstoffionen von der Kathode zur Anode. Die
elektrische Arbeit wird von den Elektronen wihrend ihres Flusses von der Anode zur Kathode
verrichtet. Diese Arbeit kann als elektrische Energie genutzt werden. Folgende Reaktionen
finden in der Brennstoffzelle statt: [17]

%02 +2e > 0" (2-43)

H, » 2H* + 2e~ (2-44)

CO - CO™™  + 2e” (2-45)

2HY + 0™~ > H,0 (2-46)
CO* + 0™ - CO, (2-47)

H, + CO + %02 & H,0 + CO, (2-48)

Die Gleichung 2-48 beschreibt die Gesamtreaktion der SOFC. Neben den angefiihrten
Zellreaktionen finden bei einem FEinsatz von reformierten Kohlenwasserstoffen weitere
Reaktionen aufgrund von Kohlenwasserstoffresten wie Methan statt. Die interne Reformierung
von Methan lduft mithilfe von Wasserdampf ab. Die Reformierung mit Wasserdampf findet
wie in Gleichung 2-49 beschrieben statt und wird als Dampfreformierung oder Steamreforming
(SR) bezeichnet. Die Umwandlung kann hierbei teilweise oder vollstindig mit Kohlendioxid,
wie in Gleichung 2-50 beschrieben, durchgefiihrt werden. Gleichung 2-51 ist als Wasser-Gas-
Shift Reaktion bekannt, die zur Umwandlung von Kohlenstoff zu Wasserstoff mittels
Wasserdampfs dient. [17]
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CH, + H,0 & CO + 3H, (2-49)
CH, + CO, & 2CO + 2H, (2-50)
CO + H,0 & CO, + H, (2-51)

Neben den erwiinschten Reaktionen finden auch unerwiinschte Reaktionen wie die Boudouard-
Reaktion in Gleichung 2-52 und Methancracking aus Gleichung 2-53 statt. [17]

2C0 & C0,+C (2-52)

CH, & C + 2H, (2-53)

Das Methancracking ist ein Teilschritt der gesamten Wasserdampfreformierung. Die
eingesetzten Materialien konnen durch ihre katalytische Aktivitit zu einem Minimum von
Kohlenstoffablagerung durch Methancracking fithren. Neben der katalytischen Aktivitit
miissen bei der SOFC eingesetzte Materialien bestimmte Anforderungen erfiillen. Dazu sind in
Tabelle 2-3 die eingesetzten Materialien und ihre Charakteristika angefiihrt. Die eingesetzten
Materialien nehmen in dieser Arbeit eine untergeordnete Rolle ein, jedoch ist es fiir das
Verstidndnis der Technologie erwdhnenswert.

Tabelle 2-3: Bei der SOFC eingesetzte Materialien und ihre Eigenschaften [17]

Funktions- Chemische Zusammen- | Materialbezeichnung Charakteristische Eigenschaften
schicht setzung
Anode Ni+ (Y203)(Z1r04), Cermet (ceramic metal) pords, elektronenleitend (N1),
Keramik- ionenleitend (YSZ), katalytisch
Metallverbundstruktur aktiv fiir H,, CO, CH,
Elektrolyt (Y503)(Z105) 1« Keramik aus Yttriumoxid- gasdicht, ionenleitend, elektrisch
Alternative Dotierung: | stabilisiertem Zirkoniumdi- | isolierend, bestindig in reduzieren-
Se,0;, CaO oxid (YSZ) der und oxidierender Atmosphire
Kathode (LagsS102)0.9sMnO; Lanthanstrontiummanganit pords, elektronen- und
(LagsSry2)CogsFeq-0; (LSM); Lanthanstrontiumeco- | ionenleitend, katalytisch
baltitferrit (LSCF) aktiv fiir O,

2.4.1.1 Elektrolyt

Der Elektrolyt hat neben der Leitung der Sauerstoffionen und dem Unterbinden der elektrischen
Leitung die Aufgabe, den Kathoden- und Anodengasraum gasdicht voneinander zu isolieren.
Um hohen Betriebstemperaturen standzuhalten, wird Keramik eingesetzt. Zu den besten,
derzeit bekannten Sauerstoffionenleitern sind Zirkoniumoxid-basierte Elektrolyte zu zéhlen.
Die ionische Leitfahigkeit ist abhidngig von der Konzentration der Dotierungselemente. ZrO>
weist eine Dotierung von ungefdhr 10 mol-% Y:03 auf. Dies gewihrleistet eine ausreichende
Sauerstoffionenleitfihigkeit und eine einheitliche  Materialphase im  gesamten
Temperaturbereich und man spricht daher von Yttriumoxid-stabilisiertem Zirkoniumdioxid
(YSZ). Die ionische Leitfdahigkeit ist stark temperaturabhéngig, was durch den Arrhenius-
Ansatz beschrieben wird. Hohe Temperaturen sind deshalb von Vorteil, weil sie zu niedrigen
Elektrolytwiderstinden fithren. Wie aus Gleichung 2-55 ersichtlich ist, verursacht eine
Verringerung der Dicke des Elektrolyts eine direkte Abnahme des Widerstands. Auch
Verunreinigungen des Materials haben einen Einfluss auf die Leitfahigkeit. Diese wirken sich
auf den Sauerstoffaustauschkoeffizienten mit der Oberfldache aus. Verunreinigungen sammeln
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sich auf der Oberfliche und behindern so den Austausch, was zu einer Verringerung der
Oberfldachenleitfahigkeit fithrt und den Widerstand zwischen Kathode und Elektrolyt erhoht.
Die Degradation resultiert gleichfalls aus Verunreinigungen, welche bei hoheren Temperaturen
entstehen, und eine isolierende Phase darstellt und somit den Sauerstoffiibergang zwischen
Kathode und Elektrolyt verschlechtert. Um den Degradationsprozess in der Zelle zu
unterbinden, ist eine niedrigere Temperatur erstrebenswert, weshalb weiterhin Materialien
untersucht werden, die auch bei niedrigeren Temperaturen einen geringeren Widerstand
aufweisen. [17]

—EaktivElek A —Epktiv,Elek
_ — S _ o 2-54
Oionisch = Oo,ionisch * € RxT - T *xe RxT ( )
d
__ “Elektrolyt 2
RElektrolyt - ( 55)
Oionisch

2.4.1.2 Anode

Die Aufgabe der Anode ist neben dem Bereitstellen der Reaktionszentren zur
Brennstoffoxidation die Zu- und Ableitung der Reaktionsgase, der Elektronen sowie der
Sauerstoffionen zu gewéhrleisten. Dafiir muss eine chemische Kompatibilitidt der Anode mit
den Elektrolyten und dem Elektrodenmaterial vorhanden sein. Der thermische
Ausdehnungskoeffizient der Anode sollte an den Elektrolyten angepasst sein, um eine
thermisch induzierte, mechanische Spannung an der Verbindung zu minimieren. Die Anode
besteht deshalb sowohl aus einem Geriist aus Elektrolytmaterial (YSZ), das die Ausdehnung
bestimmt, als auch aus Nickel, das fiir die Elektronenleitung zustéindig ist. Um die elektrische
Leitung zu garantieren, liegt der Nickelgehalt zwischen 30-40 %. Die Leistungsfihigkeit ist
von der Linge der Dreiphasengrenze von YSZ, Nickel und dem Gasraum abhéngig. An dieser
Grenze findet die elektrochemische Reaktion des Wasserstoffs und der Sauerstoffionen zu
Wasser statt. Die elektrochemisch aktive Schicht beschrinkt sich dabei auf wenige Mikrometer,
die Poren hingegen nehmen um die 50 % des Anodenvolumens ein. Sie entstehen durch die
Reduktion des Ausgangmaterials Nickeloxid zu Nickel zu Betriebsbeginn. Die feine Porositit
tragt zu einer Minimierung des Ladungsdurchtrittswiderstands bei. Eine Verunreinigung fiihrt
bei der Anode zur Verschlechterung der Leistungsfahigkeit. Geringfiigige Verunreinigungen
im Nickel konnen bereits zu erhohten Polarisationswiderstinden fithren. [17]

2.4.1.3 Kathode

Die Kathode muss dhnliche, charakteristische Eigenschaften wie die Anode besitzen. Dazu sind
Struktur, ionische und elektrische Leitfihigkeit, thermodynamische Stabilitit, ein an den
Elektrolyten angepasster Ausdehnungskoeffizient sowie chemische Vertrdglichkeit mit den
angrenzenden Materialien zu zdhlen. Zwischen Gasraum und dem an der Kathode eingesetzten
Lanthanstrontiummanganit und YSZ sollte eine moglichst gro3e Kontaktflache vorhanden sein,
weil LSM bei hohen Temperaturen ausreichend elektronen-, aber gering sauerstoffleitend ist.
Herstellungsmethode und Mikrostruktur beeinflussen die Leistungsfiahigkeit maf3geblich. Zur
Verringerung der ohmschen Verluste wird eine diinne Kathode im Bereich von 10-20 pm,
eingesetzt. Um unerwiinschte Reaktionen, welche die Leitfahigkeit oder den Ladungstransport
herabsetzen, an der Phasengrenze zu vermeiden, werden Zwischenschichten bestehend aus
Ceroxid-basierten Materialien eingebracht.

2.4.2 Bauweisen von Zellen

Derzeit sind die tubulare sowie die planare Bauweise von Zellen bekannt. Durch die tubulare
Bauweise kann eine gro3e, aktive Zelloberflidche erreicht werden. Der Aufbau ist in Abbildung
2-3 dargestellt. Der Vorteil der tubularen Zelle liegt in ihrer Robustheit, dagegen spricht eine
geringe Leistungsdichte.
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Fuel

Aif Supply Tube

Cathode Interconnect

Fuet | nterconnect

Cathode
Electrolyte
Anode

Abbildung 2-3: Tubulare Bauweise einer Zelle [7]

Im zu untersuchenden SOFC-REX werden planare Zellen verbaut. Diese werden zu
sogenannten Stacks iibereinandergestapelt und in Serie geschaltet. Zwischen den Zellen werden
durch bipolare Interkonnektoren die Kanile von Brennstoff und Kathodenluft definiert. Es
konnen drei Arten der Flusskonfiguration unterschieden werden. Die Konfigurationen
Gleichstrom, Kreuzstrom und Querstrom sind in Abbildung 2-4 erklirt.

Abbildung 2-4: Flusskonfiguration planarer Brennstoffzellen-Stacks [7]
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Die kurzen Strompfade im Stack ermdglichen eine hohe Leistungsdichte durch die Reduktion
des ohmschen Verlustes. Die planare Bauweise ist weniger robust als die tubulare. Auch die
Trennung des Anoden- und des Kathodenpfades durch Abdichtung ist schwieriger als bei der
tubularen Bauweise. Die Temperaturbelastung in den Zellen spielt bei der planaren Bauweise
eine wichtige Rolle, weil die dadurch entstehenden, mechanischen Spannungen zum Bruch der
Zelle fiihren konnen. Dies kann durch ein Aufheizverhalten mit rdumlich und zeitlich zu hohem
Temperaturgradienten oder ein Betreiben auBlerhalb der Temperaturgrenzen hervorgerufen
werden.

2.4.3 Stiitzschicht einer Zelle

Als Stiitzschicht wird das tragende Bauelement einer Zelle bezeichnet, wobei dafiir Anode,
Kathode, Elektrolyt sowie eine passive Schicht (z.B.: Metall gestiitzt) infrage kommen. In
Abbildung 2-5 sind die Bauweisen der verschiedenen Stiitzschichten abgebildet.

Kathodengestiitzt Elektrolytgestiitzt Anodengestiitzt Passiv gestiitzt
T [___ca.5opm |
ca.10 ym
n i - ca.1upm
ca. 600 - 2000 ym
Bl Kathode
Elektrolyt
Bl Anode
_ Passivschicht

Abbildung 2-5: Stiitzschichten einer Zelle [7][5]

Eine Anforderung an die Stiitzschicht ist eine hohe, mechanische Festigkeit, um mechanischen
und thermischen Spannungen standzuhalten. Dennoch soll die Stiitzschicht moglichst diinn sein
und eine hohe Wirmeleitung besitzen, um das Aufheizverhalten zu begiinstigen. Weitere
Anforderungen sind eine hohe Durchldssigkeit gegeniiber Gasen und ein niedriger ohmscher
Widerstand. [7][5]

Die Kathodenstiitzschicht findet in der Regel bei der tubularen Zelle Anwendung. Durch den
dicken, robusten Querschnitt wird die Gasdurchldssigkeit beeinflusst, was zu erhohten
Diffusionsspannungen fiihrt. [7][5]

Wird der Elektrolyt als Stiitzschicht ausgefiihrt, ist das mit einem hohen ohmschen Widerstand
verbunden. Um dem entgegenzuwirken, werden solche Zellen bei hohen Temperaturen
betrieben. Der Vorteil liegt in der Robustheit. Die erhohte, keramische Dicke des Elektrolyten
fiihrt jedoch zu langen Aufheizzeiten. [7][5]

Wird die Anode als Stiitzschicht ausgefiihrt, werden hohe ohmsche Verluste beim Elektrolyten
vermieden und die Zelle kann bei niedrigeren Temperaturen von 700-800 °C betrieben werden.
Eine dickere Anodenschicht dient durch ihre grofle Oberfliche und dem groflen Porenraum der
Verbesserung der internen Reformierung. [7][5]

Eine passive Stiitzschicht kann keramisch oder metallisch ausgefiihrt werden. So konnen
Anode, Kathode und Elektrolyt sehr diinn ausgefiihrt werden. Eine metallische Stiitzschicht
kann mechanisch stark beansprucht werden und hat das Potenzial, die Betriebstemperatur der
Zelle auf unter 600 °C zu senken, was sich positiv auf das Aufheizverhalten auswirkt. Metall
besitzt eine bessere Warmeleitfahigkeit als Keramik und verhindert auf diese Weise starke,
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lokale Temperaturgradienten. Durch die unterschiedlichen Temperaturdehnungen von Metall
und den restlichen Schichten, sind hohere thermische Spannungen in der Zelle zu
beriicksichtigen. [7][5]

2.4.4 Thermodynamik und Elektrochemie der SOFC

In Abschnitt 2.4.1 Aufbau und Funktionsweise wurden bereits alle an der SOFC auftretenden
Reaktionen aufgezeigt. Aufbauend auf den Reaktionsgleichungen 2-43 bis 2-48 konnen in den
folgenden Abschnitten die KenngroBen einer Zelle betrachtet werden.

2.4.4.1 KenngroBen einer Brennstoffzelle

Zur Berechnung der KenngroBBen Heizwert-, Standardpotenzial- und Zellspannung sowie dem
Wirkungsgrad werden erst die Reaktionsenthalpie und die freie Reaktionsenthalpie der
Zellreaktionen bestimmt. [15]

Die maximal abgegebene Arbeit der Zelle entspricht der Anderung der freien
Reaktionsenthalpie. [15]

ARGy = W, = —zFE (2-56)

Zur Berechnung der reversiblen Zellspannung gilt folgender Zusammenhang bei
Standardbedingungen: [15]

0
go — _ArGm (2-57)
zxF
Zur Berechnung der Heizwertspannung wird analog die Reaktionsenthalpie herangezogen. [15]
0
5o — _ Artm (2-58)
H zxF

Weichen die Bedingungen vom Standardzustand ab, erreicht man die Nernstspannung, welche
auch als Leerlaufspannung oder Open Circuit Voltage (OCV) bezeichnet wird. Zur Berechnung
werden die Temperatur und die Aktivitit der Reaktionspartner, die bei idealen Gasen den
Partialdriicken der Komponenten entsprechen, beachtet. [15]

Ry, *T Ry, =T 1
Zm*F *Zvi*ln(ai)zEO— Zm*F *Zvi*ln<p—;> (2-59)

2.4.4.2 Lokale Kennlinie der Brennstoffzelle

EN:EO_

Von der Nernstspannung ausgehend, verringert sich die reale Zellspannung durch Belastung,
welche durch das AnschlieBen eines elektrischen Verbrauchers und den damit verbundenen
Hemmungen des Ladungstransportes aufgebracht wird. Wenn der Stromkreis geschlossen wird,
flieBen die Elektronen von der Anode iiber eine dullere Last zur Kathode. In Abbildung 2-6 sind
die bisher beschriebenen Spannungen sowie die Zellspannung E; iiber den Strom I aufgetragen.
Man erhdlt somit eine charakteristische Kennlinie, die von der Temperatur und den
Druckverhiltnissen abhéngt. Durch zunehmenden Stromfluss kann ein Abfall der
abgegriffenen Zellspannung E; von der Nernstspannung E beobachtet werden. Diese
Spannungsdifferenz wird als Uberspannung bezeichnet. Die gesamte Uberspannung setzt sich
aus mehreren Teilen zusammen: [15]

- Aktivierungsiiberspannungen,
- Widerstandsiiberspannung oder ohmsche Verluste,

- Diffusionsiiberspannung oder Konzentrationsverluste.
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Heizwertspannung E,° Entropiedifferenz
Standardpotenzial EC } T-AS
45

Nernstspannung E

/— Bereich der Aktivierungsiiberspannungen

Zellspannung E [V]

f Bereich der Widerstandsiiberspannungen

Zellspannung E;

Bereich der Diffusionsiiberspannungen 4/

Strom | [A]

Abbildung 2-6: Strom — Spannungskennlinie der Zelle [15]

2.4.4.2.1 Aktivierungsiiberspannung

Die Aktivierungsiiberspannung, auch Aktivierungsverlust genannt, ergibt sich durch den
Elektronentransfer an beiden Elektroden der Brennstoffzelle. Der Aktivierungsverlust ist die
Folge von Bildung und Aufspaltung von chemischen Bindungen. [11]

Neben chemischen Reaktionen laufen auch -elektrochemische mit einer bestimmten
Reaktionsrate ab. Da auBlerdem ein Ladungstransfer stattfindet, ist die elektrochemische
Reaktion neben der Aktivierungsenergie auch von der an der Elektrode anliegenden Spannung
abhédngig. Die Butler-Volmer-Gleichung 2-60 beschreibt den Zusammenhang zwischen der
Stromdichte i und der Elektrodeniiberspannung A®. [14]

Dabei ist iy die Austauschstromdichte, welche die Aktivitidt der Elektrode beschreibt. Je grofier
ihr Wert ist, desto aktiver ist die Elektrode.

i =i, (exp (an}];"?cb) — exp (— {1 = anFa® i):FAd))) (2-60)

Die Butler-Volmer-Gleichung ist implizit und kann im allgemeinen Fall nicht nach der
Elektrodeniiberspannung aufgelost werden. Fiir geringe Uberspannungen kann aber
angenommen werden, dass die Stromdichte proportional zur Uberspannung ist. Bei hohen
Uberspannungen ist die sogenannte Tafel-Gleichung 2-61 heranzuziehen. [14]

s = B (i> _ Cln <i> 2-61)

anF Lo lp

Bei hoher Uberspannung ist sie proportional zum natiirlichen Logarithmus der Stromdichte.
Die Austauschstromdichte sollte so gro3 wie moglich sein, um die Aktivierungsverluste zu
vermindern. Sie kann durch das Erhohen der Temperatur und Anoden Porositit erhoht werden.
Sie wird durch das eingesetzte Katalysatormaterial beeinflusst. Mithilfe der Tafel-Gleichung
konnen die Aktivierungsverluste der Zelle in Gleichung 2-62 beschrieben werden. [14]
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: i
AE (1) = AD gy + APy = (Can + Cia) ln( = - w (2-62)
An + Ka
iCAn+ CKa l'CAn+ CKa/

0,4n 0.Ka

Die Aktivierungsverluste machen sich also bei niedrigen Temperaturen und niedriger
Stromdichte bemerkbar. Abbildung 2-6 zeigt die Aktivierungsverluste durch den starken,
anfanglichen Abfall der Zellspannung; wegen der hohen Temperaturen, die an der SOFC
auftreten, sind die Aktivierungsverluste jedoch gering. [14]

2.4.4.2.2 Widerstandsiiberspannung

Bei Stromfluss durch die verschiedenen Komponenten der Zelle ergibt sich durch den
ohmschen Widerstand jeder Komponente ein Spannungsverlust. Dieser Spannungsverlust wird
als Widerstandsiiberspannung oder ohmscher Verlust bezeichnet und wird mittels des
ohmschen Gesetzes, welches die Proportionalitdt zwischen Stromstirke bzw. Stromdichte zum
Spannungsverlust darstellt, in Gleichung 2-63 beschrieben. [14]

AEopm (1) = (Tan + g +1gg) * 0 (2-63)

Die Parameter ry,, rg;, rg, beschreiben die Widerstinde der Anode, des Elektrolyts sowie der
Kathode. Die ionische Leitfdahigkeit des Elektrolyten ist um einiges geringer als die der
Elektroden, was zu einem hohen Widerstand des Elektrolyten fiihrt. Dieser trigt somit den
grofiten Anteil am Gesamtwiderstand. [14]

2.4.4.2.3 Diffusionsiiberspannung

Die Diffusionsiiberspannung - oder auch der Konzentrationsverlust - tritt bei hohen
Stromdichten auf, weil der Vorgang der Diffusion nicht mehr ausreicht, um die Edukte an die
Dreiphasengrenze zu transportieren, was zu einem Aufstauen der Produkte fiihrt. Die
Konzentration der Reaktanden an der Dreiphasengrenze, welche bei der Bestimmung der
Nernstspannung malBgeblich ist, unterscheidet sich von der Konzentration im Kern der
Stromung. Fiir eine Beschreibung wird das Ficksche Gesetz herangezogen. [14]

; = BFD (¢kern — CrPB) (2-64)
1)

Wenn die Konzentration crpp an der Dreiphasengrenze gleich null ist, kann die maximale

Stromdichte i; erzeugt werden. Daraus folgt Gleichung 2-65 [14]

_ nkFD (CKern) (2‘65)

lmax - 5

Damit kann die Diffusionsiiberspannung in Gleichung 2-66 formuliert werden. [14]

RT [
MEyy, (i) =W1n(1 _ ) (2-66)

lmax

24.42.4 COberflichenbezogener Widerstand

Um verschiedene Brennstoffzellen miteinander vergleichen zu konnen, wird der
oberflichenbezogene Widerstand definiert. Dieser ist als Area specific resistance (ASR)
bekannt. Der ASR kann durch die Gleichung 2-67 bestimmt werden. [14]

dE(i) (2-67)
di

Der oberflachenbezogene Widerstand entspricht dem Gesamtwiderstand der Zelle in einem

bestimmten Betriebspunkt. Er beinhaltet alle zuvor besprochenen Widerstinde der Zelle. [14]

ASR() =
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Die Zellspannung kann durch den Abzug der einzelnen Uberspannungen von der
Nernstspannung oder anhand des ASR berechnet werden. [14]

E; = Ey — AEgye — AEopm — AEkons (2-68)
2.4.4.3 Wirkungsgrade einer Brennstoffzelle

Um die Effizienz des SOFC-Brennstoffzellen-Systems zu bewerten, werden diverse
Wirkungsgrade betrachtet: [9]

Durch die beschriebenen Verluste der Zelle wird die Zellspannung limitiert. Das Verhéltnis der
tatsichlichen Zellspannung E; und der theoretischen Heizwertspannung Ef} wird als
Zellenwirkungsgrad bezeichnet: [9]

_E

Ep
Auch der thermodynamische Wirkungsgrad ldsst sich als Verhéltnis der Spannungen
beschreiben: [9]

Nz (2-69)

AG  E°
_46_ & (2-70)
Nen = A )

Der thermodynamische Wirkungsgrad der Brennstoffzelle ist das Pendant zum Carnot-
Wirkungsgrad fiir die Umwandlung von Wirme in mechanische Energie. Ein Vergleich
zwischen dem Carnot-Wirkungsgrad und dem thermodynamischen Wirkungsgrad fiir
verschiedene Brennstoffe in einer Brennstoffzelle erfolgt in Abbildung 2-7 [14]
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Nin CH:{QH N, CoH;OH
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Abbildung 2-7: Vergleich zwischen Carnot-Wirkungsgrad und thermodynamischem
Wirkungsgrad fiir verschiedene Brennstoffe [14]

Laut ARG = AgRH — TARS steht fiir die elektrochemische Umwandlung selbst im reversiblen
Fall nicht die gesamte Reaktionsenthalpie AgxH zur Verfiigung, sondern nur die freie
Reaktionsenthalpie AgG. Der Rest der Reaktionsenthalpie, TAgS wird je nach Vorzeichen als
Wirme an die Umgebung iibertragen oder der Umgebung entzogen. Anhand der Abbildung 2-
7 ist ersichtlich, dass fiir Brennstoffe wie Wasserstoff und Kohlenmonoxid niedrige
Temperaturen erstrebenswert sind, weil der thermodynamische Wirkungsgrad mit ansteigender
Temperatur sinkt. Gegenldufig sinken allerdings die ohmschen und Aktivierungsverluste mit
steigenden Temperaturen.
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Fir andere Brennstoffe, wie zum Beispiel Ethanol, verbessert sich der Wirkungsgrad mit
steigender Temperatur. Diese Unterschiede sind auf die Reaktionsentropie der Reaktionen an
der Zelle zuriickzufiihren. Im Falle von H> oder CO werden aus 1,5 Molekiilen Brenngas ein
Molekiill Produktgas gebildet. Die Reaktionsentropie ist also negativ. Weil die
Reaktionsenthalpie bei den betrachteten Verbrennungsreaktionen immer negativ ist, nimmt
ARG (T) im Betrag mit steigender Temperatur ab. Bei CH4 oder C édndert sich die Anzahl der
gasformigen Molekiile nicht, die Reaktionsentropie ist nahezu null und die Temperatur hat
daher keinen Einfluss auf ARG (T). Bei Ethanol werden aus 4 Molekiilen Brenngas 5 Molekiile
Produktgas gebildet. Damit ist die Reaktionsentropie also positiv. ARG (T) nimmt im Betrag
mit steigender Temperatur zu. [14]

Thermodynamische Effizienzen groBer als 1 sind jedoch mit Vorsicht zu genieBen. Fiir die
Stromerzeugung steht in allen Fillen namlich nur die chemische Energie des Brennstoffs zur
Verfiigung, also dessen Reaktionsenthalpie. Im Fall von Wasserstoff kann im idealen Fall nur
ein Teil der Reaktionsenthalpie in Strom umgewandelt werden. Der Rest der Energie wird in
Wirme umgewandelt und an die Umgebung abgegeben. Ist die freie Reaktionsenthalpie jedoch
grofler als die Reaktionsenthalpie, heifit das, dass die Brennstoffzelle der Umgebung Wirme
entzieht. Allerdings muss die Brennstoffzelle im Betrieb auf Temperatur bleiben: Das wird zum
Teil durch die ohmschen Verluste gewihrleistet, aber auch durch die freigesetzte
Reaktionsentropie. Steht diese nicht mehr zur Verfiigung, muss iiberpriift werden, ob die
Brennstoffzelle nur durch die Wirme, die durch die ohmschen Verluste entsteht, bei einer
hohen Temperatur kontinuierlich betrieben werden kann. [14] Neben den bereits beschriebenen
Wirkungsgraden, kann auch die Brenngasausnutzung an der Zelle als ein Wirkungsgrad
beriicksichtig werden. Dieser wird als Brenngasausnutzung U bezeichnet und gibt an, wie viel
vom eingespeisten Brennstoff an der Zelle umgesetzt wird. Die Uz kann wie in Gleichung 2-71
ebenfalls durch den Ladungsstrom beschrieben werden. [14]

' I
Uy :%u:l (2-71)

Der elektrische Wirkungsgrad wird definiert als das Verhiltnis der abgegebenen, elektrischen
Energie P,; zur zugefiihrten, chemischen Energie des Brennstoffs, wie in Gleichung 2-72
ausgefiihrt. [14]

Pel 2-72)
H,*n

Net =

H,, ist der untere Heizwert des eingesetzten Brennstoffs, welcher die molare Reaktionsenthalpie
der Oxidationsreaktion bei 298 K und bei konstantem Druck beschreibt. Gemeinsam mit 11, dem
zugefithrten Molenstrom an Brennstoff, erhédlt man die zugefiihrte, chemische Energie im
System. [14]

Der elektrische Wirkungsgrad ergibt sich auch aus dem Produkt der Teilwirkungsgrade:
Net =Nz * Nen * Up (2-73)

Beriicksichtig man neben der elektrisch abgegebenen Energie auch alle elektrischen
Verbraucher des REX, kann der elektrische Wirkungsgrad gleichfalls als Systemwirkungsgrad
angewandt werden.
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2.5 Erzeugung von Synthesegas durch Ethanol-Reformierung

Hochtemperaturbrennstoffzellen (SOFC) eignen sich besonders fiir eine hocheffiziente und
emissionsarme Energiebereitstellung. Ein weiterer Vorteil beim Betrieb mit einer SOFC ist die
CO-Bestindigkeit. Kohlenmonoxid kann damit, neben Wasserstoff, als Brennstoff eingesetzt
werden. Das Brenngas kann der Anode der Brennstoffzelle ohne aufwendige Gasreinigung
direkt zugefiihrt werden. Aufgrund des dhnlichen Temperaturniveaus der SOFC und der
Brenngaserzeugung aus Kohlenwasserstoff-basierten Brennstoffen liegt eine Kombination
dieser Systeme nahe. Dies ermdglicht einen Betrieb der Brennstoffzelle, ohne Wasserstoff an
Bord des Fahrzeuges mitzufithren. Durch die hohe Brennstoffflexibilitit bietet die SOFC-
Technologie ein grofes Potenzial. Daher ist es von Bedeutung, die Umwandlungsprozesse von
konventionellen Kraftstoffen zu verbessern. Das Umwandlungsverfahren zur Erzeugung von
Wasserstoff aus Kohlenwasserstoffen durch chemische Prozesse bezeichnet man als
Reformierung. Die Reformierung erfolgt meist vor dem Eintritt in die Brennstoffzelle. Im Falle
von kurzkettigen Kohlenwasserstoffen (z.B.: Erdgas) kann eine Reformierung direkt in der
SOFC vorgenommen werden. Sehr hiufig findet aber auch hier eine zusitzliche
Vorreformierung statt, weil ebenso Erdgas anteilig hohere Kohlenwasserstoffe enthalten kann.
Dies wiirde bei den hohen Temperaturen im Brennstoffzellen-Stack zum Cracken fiihren und
die Zelle durch die damit verbundene Kohlenstoffabscheidung beschidigen. [24][8]

Grundsitzlich kann die Reformierung in katalytische und nicht-katalytische Verfahren
unterteilt werden, sieche Abbildung 2-8.

Nicht-Katalytische Verfahren
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Abbildung 2-8: Verfahren zur Umwandlung von Kohlenwasserstoffen [24]

Die katalytischen Verfahren konnen in Dampfreformierung, partieller Oxidation und
autothermer Reformierung unterschieden werden. Fiir ein nicht-katalytisches Verfahren
benotigt man deutlich hohere Druck- und Temperaturniveaus, weshalb diese fiir mobile
Anwendungen weniger gut geeignet sind. In Abbildung 2-9 werden die Verfahren zur
katalytischen Reformierung mit ihren Eigenschaften erldutert. [24]

2.5.1 Katalytische partielle Oxidation

Partielle Oxidation ist die unterstochiometrische Umsetzung von Kohlenwasserstoffen mit
Sauerstoff. Das Produktgas setzt sich zusammen aus CO, CO,, H,, H,0 und niedermolekularen
Kohlenwasserstoffen wie Methan. Die katalytische Umsetzung findet im Bereich von 600-1000
°C statt. Dabei wird ein Edelmetallkatalysator (Pt, Rh, Ru, Pd, Ir) eingesetzt. Die unvollstandige
Verbrennung des Brennstoffs setzt Wirme frei. In den folgenden Formeln soll der spezifische
Fall der Umwandlung von Ethanol (C, H¢0) zu Wasserstoff betrachtet werden, weil der Betrieb
des SOFC-Systems mit Ethanol in der vorliegenden Arbeit ausschlaggebend ist. [8]
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CH3;CH,0H + 0.50, — 2C0 + 3H, AgH,, = +57 kj/mol ~ (2-74)
CH3;CH,O0H + 0, — CO, + CO + 3H, AgHp = —226 kJ/mol  (2-75)
CH;CH,0H + 1.50, — 2C0, + 3H, AgH,, = =509 kJ /mol  (2-76)

Das Einbringen von mehr Sauerstoff fiir die Oxidation beeinflusst die Reaktionsenthalpie. Je
mehr Sauerstoff an der Reaktion teilnimmt, desto exothermer wird diese. Die dadurch
entstandene Wirme kann fiir das Aufheizen anderer Bereiche im System genutzt werden. Dem
Reformierungsvorgang muss in diesem Fall keine Wiarme zugefiihrt werden. Die maximale
Freisetzung von Wirme erfolgt unter vollstindiger Oxidation, jedoch wird kein Wasserstoff
generiert, wie aus Gleichung 2-77 ersichtlich ist.

CH;CH,0H + 30, — 2C0, + 3H,0 ARH,, = —1368 kJ /mol (2-77)

Das Verhiltnis von Sauerstoff zu Kohlenstoff wird als O /C-Verhiltnis bezeichnet und ist eine
charakteristische GroBe fiir diese Art der Reformierung. [8]

2.5.2 Dampfreformierung

Das am hédufigsten angewandte Verfahren zur Wasserstoffherstellung in der chemischen
Industrie ist das SR. Hohere Kohlenwasserstoffe werden zuerst auf der Katalysatoroberfldache
in kleinere Kohlenwasserstoffe umgewandelt, bevor sie zu €O, CO,, H, und H,0 umgesetzt
werden. Fiir eine SR ist eine Zugabe von Wasser erforderlich, um eine hohere Ausbeute an
Wasserstoff zu garantieren. Bei der SR wird zusitzliche Energie bendtigt, weil es sich um einen
endothermen Vorgang handelt, wie aus Gleichung 2-78 hervorgeht.

CH3;CH,OH + H,0 - 2CO + 4H, AgH,, = +298 kJ/mol *7®)

Eine vollstiandige SR ist in Gleichung 2-77 angefiihrt. Bei diesem Vorgang wird die maximale
Wasserstoffausbeute gewonnen.

CH;CH,0H + 3H,0 — 2C0, + 6H, AgH,, = +347 kJ /mol  (2-79)

Das Verhiltnis von Wasserdampf zu Kohlenstoff wird als S/C-Verhiltnis bezeichnet und ist
eine charakteristische Grof3e fiir die SR. [8]

2.5.3 Autotherme Reformierung

Die ATR kann als eine Kombination aus SR und der partiellen Reformierung angesehen
werden. Die Warme fiir die endotherme SR soll durch die exotherme partielle Oxidation
bereitgestellt werden. Die ATR ist thermisch am effizientesten, wenn die Netto-
Reaktionsenthalpie-Gerade null ist. Dies kann durch eine Dosierung von Sauerstoff und
Wasserdampf realisiert werden. Der Betriebsbereich fiir Wasserstoffherstellung durch
katalytische Reformierung ist in Abbildung 2-9 abgebildet. 8]
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Abbildung 2-9: Eigenschaften von Reformierungsverfahren [8]

Maximale Wasserstoffausbeute ist durch die SR moglich, allerdings ist dafiir ein hoher
Wirmeeintrag notwendig. Diese Energie muss von auflen in den Reformer eingebracht werden.

Partielle Oxidation bzw. die ATR wird dadurch bevorzugt, weil keine Warme zusitzlich in die
Reaktion miteingebracht werden muss, welche hingegen den Wasserstoffgewinn gegeniiber der
SR mindert. Ausschlaggebend fiir die Anwendung in Kombination mit der SOFC-
Brennstoffzelle ist die Nutzung der zur Verfiigung stehenden Wirme im System. Ist fiir eine
SR nicht geniigend Wirme vorhanden, kann mittels Zumengen von Luft, Wirme ins System
eingebracht werden. Dies fiihrt allerdings zu einer Minderung des Systemwirkungsgrades. Das
Reaktordesign spielt daher eine wesentliche Rolle bei der Integration, da Warmeiibergang und
Gleichverteilung direkten Einfluss auf den Systemwirkungsgrad haben. [8]

2.5.4 Kohlenstoffablagerung

Bei hohen Temperaturen im SOFC-System kann es bei der Umwandlung von
Kohlenwasserstoffen zur Ruflbildung kommen. Die folgenden Reaktionsgleichungen sind in
diesem Zusammenhang zu beriicksichtigen:

200 & C+CO, (2-80)

CH, & C+2H, (2-81)
CO+H, & C+ H,0 (2-82)
CoHypin © nC+ (n+ 1)H, (2-83)

Die Reaktionen befinden sich im Gleichgewicht, wobei die RuBSbildung durch Gleichung 2-81
und 2-82 bei steigender Temperatur sinkt. Die Kohlenstoffablagerung durch Gleichung 2-80
und 2-83 sind bei hohen Temperaturen zu beachten. Abhingig vom Katalysatormaterial kann
die RuB3bildung rasch den Katalysator deaktivieren. Die Verunreinigung kann zur Verstopfung
der Kanile des Reformers fiihren. Die RuBSbildung kann durch ein moglichst hohes Sauerstoff-
zu-Kohlenstoff-Verhiltnis unterbunden werden. Dies kann durch Einsatz von Wasserdampf,
Kohlendioxid oder durch die Erhohung der Luftzahl erreicht werden. [8]
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2.6 SOFC System Architekturen

Wie bereits in 2.4 und 2.5 erlédutert, besteht ein SOFC-System bei Verwendung von
Kohlenwasserstoffen als Brennstoff aus den Kernkomponenten Brennstoffzellen Stack und
einem Reformer. Neben dem Reformer werden zusitzliche Komponenten, welche zur
Konditionierung der Stack-ein- und -austrittsgase benétigt werden als Balance-of-Plants (BoP)
bezeichnet. Die System Architektur beschéftigt sich mit der Anordnung der BoP Komponenten
um den Brennstoffzellen-Stack. Die gewdhlte Architektur hat einen erheblichen Einfluss auf
die Systemeffizienz. Es geht um die groBtmogliche Ausnutzung des eingebrachten Brennstoffs
und der erzeugten Abwirmen bei der Generation der elektrischen Energie.

Im Fokus dieser Arbeit stehen eine simple, einmalig durchstromte und als Single Path
bezeichnete Architektur und eine System Architektur mit Rezirkulation von Anodenabgas.

2.6.1 Single Path Architektur

Die Single Path Architektur kann als Referenz und als Basis System der Architekturen
angesehen werden. Ethanol wird bei Umgebungstemperatur iiber einen Injektor in einen
Verdampfer Wirmetauscher eingebracht, verdampft und bis zum Reformereintritt iiberhitzt. Im
Reformer wird, unter Wirmeeintrag durch Stack Abgas, das Ethanol zu einem H,/CO reichem
Gas umgewandelt. Art und Betriebspunkt der Reformierung wird in weiterer Folge ausfiihrlich
untersucht. Am Stack Einlass ist die Temperatur abhidngig von Brennstoffzellen Technologie
vorgegeben, um thermomechanischen Spannungen an der Zelle nicht in den kritischen Bereich
zu bringen, aber trotzdem den Temperaturbereich fiir die elektrochemischen Prozesse zu
gewihrleisten. Auch die Temperatur am Auslass ist einzuhalten. Die Wirme am Stack-Ausgang
wird zur Riickgewinnung chemischer Energie am Reformer und zur Konditionierung der
Stackeinlassgase verwendet. Anodenabgas beinhaltet wegen unvollstindiger Umsetzung im
Stack weiterhin H2 und CO, daher ist eine Abgasnachbehandlung gefordert. Das Anodenabgas
wird mittels Oxidationskatalysator nachverbrannt, was zu weiterer Wiarmeproduktion fiihrt. Die
Temperatur und die frei werdende Wirme ist stark abhingig vom Brennstoffausnutzungsgrad
am Brennstoffzellen-Stack und der Rezirkulationsrate, welche in der Single Path Architektur O
ist. Die Temperatur ist mit 900 °C wegen der katalytischen Oberfldche beschrinkt. Sollte diese
iberschritten werden, ist eine aktive Kiithlung durch Erh6hung des Luftstroms gefordert. Eine
schematische Darstellung im Prozessflussdiagramm einer Single Path Architektur ist in
Abbildung 2-10 illustriert.

Elektrische Leistung
e

Interne Warmenutzung
SN
s S r 3
v v v
Brennstoff Reformat Anodenabgas
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Abbildung 2-10: Schematische Darstellung einer Single Path Architektur
[In Anlehnung an [4]]
2.6.2 Architektur mit Anodenabgasrezirkulation

Um im Zuge dieser Arbeit den Einfluss der Anodenabgasrezirkulation zu untersuchen, wird das
Single Path System modifiziert. Ein Anodenabgasgebldse wird nach dem Brennstoffzellen-
Stack installiert und das Anodenabgas wird nach dem Austritt und vor der Verbrennung mittels
Oxidationskatalysator aufgeteilt. Ein Teil wird dabei weiterhin im Oxidationskatalysator
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nachverbrannt, der andere Teil wird vom Rezirkulationsgeblidse angesaugt. Dieser Teil in
Bezug auf das gesamte Anodenabgas wird als Rezirkulationsrate (RR) bezeichnet. Das
rezirkulierte Anodenabgas wird in den Reformer eingebracht und fiihrt wegen des rezirkulierten
Wasserstoffes zu einer hoheren Brenngasausnutzung des Systems und durch den eingebrachten
Wasserdampf, erzeugt durch die Wasserstoffoxidation am Brennstoffzellen-Stack, zur
RuBunterdriickung. Eine schematische Darstellung im Prozessflussdiagramm einer Architektur
mit Anodenabgasrezirkulation ist in Abbildung 2-11 illustriert.
Elektrische Leistung

—

Interne Warmenutzung

r r r

v \4 \4

Brennstoff Reformat Anodenabgas
: Reformierun "| Elektrochemische : i Nach- ’
Luft, Wasser 9 Luft Umsetzung | Kathodenabgas verbrennung
— T >
7' _ _ | I
Rl D \

Abbildung 2-11: Schematische Darstellung einer Architektur mit Anodenabgasrezirkulation
[In Anlehnung an [4]]
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3 Simulation

In diesem Kapitel wird ein thermodynamisches Modell der Reformierung und ein
thermodynamisches und elektrochemisches Modell des Brennstoffzellen-Stacks vorgestellt,
mit denen eine Simulation eines SOFC-Systems durchgefiihrt werden kann. Die erstellten
Modelle werden als Signalflussdiagramm im MATLAB-Simulink umgesetzt. Der Aufbau kann
im Anhang A Realisierung in MATLAB-Simulink eingesehen werden.

Um die Modelle abschlieBend zu {iiberpriifen, werden sie mit den Messungen aus
experimentellen Untersuchungen validiert. Die Modelle dienen zur Untersuchung von
grundlegendem Verhalten zur Bestimmung des Betriebsbereichs sowie zur Erstauslegung und
zu Architekturuntersuchungen.

3.1 Anforderungen und Randbedingungen

Die Hauptaufgabe der Modelle ist die Bestimmung der im System auftretenden Temperaturen,
Driicke, Gaszusammensetzungen und die Erstellung einer Energiebilanz. Es sollen Aussagen
iber die folgenden Punkte moglich sein:

¢ Auswirkung der Eingangsgrofien auf die Ausgangszusammensetzung der Medien,

¢ Auswirkung der Betriebstemperaturen auf die Ausgangszusammensetzung der Medien,
e Auswirkung von zu- und abgefiihrter Wéarme auf die Prozessparameter,

e Bestimmung von Wirkungsgraden und prozessspezifischen Kennzahlen.

Eine weitere Anforderung ist die Kombination der Modelle mit vorhandenen Komponenten aus
einer Modellbibliothek. Durch die Kombination der Modelle der Gasaufbereitungeinheit eines
oder mehrerer Brennstoffzellen-Stacks und Komponenten wie Wirmetauscher,
Oxidationskatalysator, Rezirkulationsgebldse, Luftgeblise und Pumpen konnen ein
Gesamtsystem aufgebaut und stationére Betriebspunkte simuliert werden. In diesem Kapitel
werden die notigen Gleichungssysteme beschrieben.

Um das Verhalten des Gesamtsystems zu analysieren, wird die Modellerstellung in einzelne
Prozesse und Komponenten unterteilt. Dabei wird zwischen dem Prozess der Gasaufbereitung
und dem des Brennstoffzellen-Stacks, welcher fiir die elektrochemische Umsetzung des
Synthesegases und damit fiir die Stromerzeugung zustidndig ist, unterschieden. Die
Gasaufbereitung besteht hauptsichlich aus den Komponenten Verdampfer, Reformer,
Abgasnachbehandlung und einem Netzwerk aus Wiarmetauschern.
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3.2 Modellierung des SOFC-REX-Systems

Um das gesamte SOFC-System zu simulieren, miissen, wie zuvor beschrieben, die
Komponenten und Prozesse der Brennstoffaufbereitung sowie des Brennstoffzellen-Stacks
modelliert bzw. um Ethanol erweitert und fiir die eingesetzten Komponenten angepasst werden.
Wie in Abbildung 3-1 dargestellt, zdhlen diese Komponenten zu den Kernkomponenten des
SOFC-REX-Systems. Zur Verkniipfung mit den bestehenden Modellen wird ein Vektor
bestehend aus Massen- und Volumenstrom, Gaszusammensetzung, Temperatur und Druck als
Eingangsparameter in die ndchste Komponente weitergegeben.

Rezirkulations- é

geblise

,— Oxidation

Verdampfer

Reformer

Pumpe

Brennstoff- ,.l I, .| o e s
taile B iiai \TH Oxidation
( l Anode f—
Luftgeblise Pumpe
SOFC
@ "> K Py

Reformer-
ventil

v

Brennerventil Wirme- Stack
tauscher
Kathode
Wirme-

tauscher

Abbildung 3-1: Mogliches Prozessschaltbild eines SOFC-REX-Systems mit den
Komponenten der Anodenlinie

3.2.1 Anodenlinie

In Abbildung 3-2 ist die Anodenlinie schematisch abgebildet. Sie besteht aus der
Verdampferstrecke, nachfolgendem Reformer sowie dem SOFC-Stack, welcher schematisch in
Gleichstrom-Konfiguration dargestellt ist. Die Verdampferstrecke beinhaltet dazu weiter einen
Wiirmetauscher, der zur Uberhitzung des Brennstoffs beitrigt.

6QZH
I
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d1111 (]?E'm,R‘l‘ Eaein,R) ! | dml (]]ams,R + E'aauS,R) 8 QZU
| |
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! ! ‘ ! dml (bausA+ f'aaus.A)
—>| Verdampfer | e ’
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oo N o S e oo o o dith (M + Gaausk)
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Abbildung 3-2: Abstraktion des Subsystems der Anodenlinie

Der fliissige Brennstoff gelangt tiber eine Zuleitung aus dem Tank mittels Pumpe auf ein Vlies,
welches am Eintritt des Verdampfers positioniert ist. An dieser Stelle tritt heiles, rezirkuliertes
Anodenabgas ein. Es sorgt wegen des hohen Wasserdampfanteils neben der Unterdriickung von
RuBbildung im Reformer auch fiir die Mitnahme des fliissigen Brennstoffes und die
Verdampfung. Uber die Verdampferwinde wird durch das vorbeistromende Abgas in der
benachbarten Kammer die Wirme fiir die Uberhitzung bereitgestellt. Am Ende der
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rohrférmigen Verdampferstrecke soll die tiberhitzte Mischung fiir den direkten Eintritt in den
Reformer bereitstehen. Aufgrund der Massenerhaltung entspricht der Massenstrom im
Reformer der Summe aus eingebrachter Brennstoffmasse und dem rezirkulierten Anodenabgas.
Durch die vergleichsweisen niedrigen Temperaturen und der kurzen Verweildauer gilt die
Annahme, dass es im Verdampfer zu keiner chemischen Reaktion kommt und die Betrachtung
mittels erstem Hauptsatzes der Thermodynamik geniigt.

Im Reformer findet durch den Einsatz eines Katalysators die chemische Umwandlung des
Brennstoffes statt. Durch die Reformierung wird der Anode der Brennstoffzelle ein
reaktionsfihiges Gas zu Verfiigung gestellt, welches einen hohen Wasserstoff- und
Kohlenmonoxid-Gehalt aufweist und keine hoheren Kohlenwasserstoffe mehr enthalten soll.
Neben Wasserstoff und Kohlenmonoxid, die als Brennstoff dienen, werden ebenso
Kohlendioxid, Methan, Wasserdampf sowie die Inertgase Stickstoff und Argon der Anode
zugefiihrt. Verdampfer und Reformer stellen gemeinsam mit einem Abgaswirmetauscher, der
die benotigte Warme zur Auftheizung der Kathodenluft liefern soll, das Subsystem der
Gasaufbereitung dar.

An der Brennstoffzelle wird neben dem aufbereiteten Anodengas die vorgewiarmte Luftmasse
der Kathode zugefiihrt. Der in der Luft enthaltene Sauerstoff wird katalytisch ionisiert und
wandert durch den festen Elektrolyten zur Anode, wo er mit dem Wasserstoff reagiert. Die
dadurch frei werdenden Elektronen flieBen zuriick an die Kathode 2-43 — 2-46. Durch den
Elektronenfluss kann neben der abgegebenen Wirme auch elektrische Arbeit abgefiihrt werden.
Zusitzlich zur Oxidation von Wasserstoff und der Reduktion von Sauerstoff finden noch
weitere chemische Reaktionen, wie z.B. die interne Dampfreformierung von Methan (SMR)
oder die Wassergas-Shift-Reaktion statt. Da die Reaktionsgleichungen in der Zelle bekannt
sind, wird eine Berechnung anhand der Gleichgewichtskonstanten durchgefiihrt.

3.2.2 Verdampfung

Der Verdampfer sorgt dafiir, dass dem Reformer gasférmiger Brennstoff zugefiihrt wird. Dabei
wird Ethanol iiber eine Kraftstoffpumpe dem Vlies, welches im Verdampfer fiir eine
groBflichige Verteilung sorgt, zugefiihrt. Rezirkuliertes Anodenabgas, das tangential in das
Verdampferrohr stromt, sorgt fiir den Transport des fliissigen Brennstoffs und tridgt durch
Wirmeabgabe zur Verdampfung bei. Im weiteren Verlauf wird die Mischung iiberhitzt. Die
Wirme wird iiber die Rohrwinde durch vorbeistromendes, oxidiertes Brennstoffzellenabgas
zugefiihrt. Die Komponente ist als koaxiales Rohr aufgebaut. Die Abstraktion der Komponente
wird in Abbildung 3-3 dargestellt.

ﬂabgHm,abg (Tabg,e)
NRezHm Rez (TRez,e) ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, J, \L ):
| |
1777 s

E Q ﬂB (g)Hm,B(TB,a)

—

fig (DHmz(Ts;)

habgHm,abg(Tabg,a)
Abbildung 3-3: Abstraktion des Verdampfers

Nachdem die EingansgroBBen Massenstrom, Temperatur, Druck und Gaszusammensetzung an
das Modell iibergeben wurden, wird die Mischtemperatur des Gases bestimmt. Im Verdampfer
gilt die Annahme, dass es bis zum Eintritt in den Reformer zu keiner chemischen Reaktion
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komm. Damit kann die Mischtemperatur mit dem ersten Hauptsatz der Thermodynamik als
offener, stationdrer FlieBprozess nach der Gleichung 2-4 berechnet werden. Fiir das offene,
stationdre System ohne Transport von Arbeit iiber die Systemgrenze sowie der
Vernachldssigung der dufleren Energie durch die geringe Zustromungsgeschwindigkeit des
Brennstoffes kann der erste Hauptsatz fiir den Verdampfer folgendermallen angeschrieben
werden:

50, + z dm; * by = 0 (3-1)
i

Die gesamte Berechnung des Verdampfermodells wird in Abbildung 3-4 als Ablaufschema
zusammengefasst.

Eingangsparameter

(p.T.nk.A)

h

1. Hauptsatz der Thermodynamik Berechnung der Mischtemperatur
von Brennstoff & rezirkuliertem

Formel von Cardano - Lésung des

kubischen Gleichungssystem Anodenabgas
| 1. Hauptsatz der Thermodynamik | l
Formel von Cardano - L ésung des Berechnung der
kubischen Gleichungssystem Ausgangstemperatur
| Kinetische Wirmekopplung |

Berechnung der Kennzahlen

Ausgangsparam eter
p. T.n.Q, Kennzahlen

Abbildung 3-4: Ablaufdiagramm zur Berechnung der Verdampfer-Ausgangsgrofien

Im ersten Teil des Verdampfers wird keine Warme zugefiihrt. Es gilt die Annahme, dass es
durch die Mischung mit dem Anodenrezirkulationsgas bereits zur vollstdndigen Verdampfung
kommt. Die resultierende Mischtemperatur wird wie folgt berechnet:

Z dn; * Hp; = 0 (3-2)
i

le (l)Hm,B(TB,l) + 7;"Resz,Rez(TRez,e) - 7;"B (g)Hm,B (TB,g) =0 (3-3)
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Tp,
g (DHmp(Ts;) = 1p(D) | HY5(T°) + f Cmp1(T)dT (3-4)
TO
TRez,e
nResz,Rez(TRez,e) = hRez H%,Rez(TO) + f Cmp,Rez,e(T)dT (3_5)
TO
Tgg

159 Hmp(Tsg) = 15(9) | Hs (T + | Crnpg()T (3-6)

TO

Durch Einsetzen der Gleichung 2-7 kann der einstromende Enthalpie Strom des Brennstoffs
und der ausstromende Enthalpie Strom der Mischung wie folgt ausgedriickt werden:

(D) (s (T + [5" Crpa (T)T) = (1) (H,%B@O) +(CprT0+

B (T2, - T%) + 22 % (T3, - T°3))>

(3-7)

ng(g) (H%B(TO) + fTBg C pBg(T)dT) =ng(9) (H%B(TO) + <C1B *

(3-8)
T° + (TBg - TOZ) + (TBg - TOB)))

Das eingebrachte, rezirkulierte Anodenabgas besteht aus mehreren Komponenten wie
C0,C0,,H,,H,0. Um jede dieser Komponenten bei der Mischung zu beriicksichtigen, muss
die Berechnung spezifisch ausgedriickt werden.

. T ez
nRez( mRez(TO) + f . mp Rez(T)dT) = nRez Zz 1 (V O,i(TO) +

(3-9)
Vi (Cl,i «TO + Zl (TRez TOZ) + (TRez T03)>>

Als einzige Unbekannte bleibt die gasformige Mischtemperatur Tg, iibrig. Durch die

Umwandlung der Gleichungen und das Einsetzen der bekannten Groflen ergibt sich die
folgende, kubische Gleichung:

ATz > + BT ,° + CT 5+ D =0 (3-10)

Diese kann mittels der Formel von Cardano geldst werden und damit kann die Mischtemperatur
der Gase bestimmt werden.

Fir die Umwandlung der Brennstoffmischung zu einem wasserstoffreichen Gas muss die
Temperatur des Gases vor Eintritt in den Reformer erhoht werden. Dies geschieht durch den
Wirmeiibergang an den Rohrwiinden. Die Wirme des Systemabgases soll iiber die Winde zum
Uberhitzen des Brennstoffs genutzt werden. Die Bilanzierung erfolgt auf Basis der Abstraktion
der Abbildung 3-3 - auch hier mittels des ersten Hauptsatzes der Thermodynamik. Die
Wirmezufuhr in den Gasstrom des Brennstoffs und der Warmeverlust des Systemabgasstroms
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werden getrennt betrachtet. Da die jeweiligen Austrittstemperaturen und der Wirmestrom iiber
die Wand nicht bekannt sind, wird die kinetische Kopplung als dritte Gleichung aufgesetzt und
damit das Gleichungssystem gelost. [18]

SQ + Z dfli,abg * Hmi,abg = 0 (3_11)
i
Q+ flabgHm,abg(Tabg.e) - nabgHm,abg(Tabg,a) =0 (3-12)
Tabg,a
Tabg,e

Das Systemabgas setzt sich hauptsichlich aus den Komponenten CO,, H,O0 und N, zusammen.
Diese miissen in der Gleichung 3-13 beriicksichtigt werden.

k
_ Cai Cs,i
Q+ Nabg Z <Vi <C1,i *lapge + 71 * (Tabg,a2 - Tabg,ez) + TL

* (Tabg,a3 - Tabg,e3)>> =0

i=1

(3-14)

Analog zum Systemabgas kann die Uberhitzung des Brennstoffgemischs aufgesetzt werden.

5Q + Z dnjp * Hpip = 0 (3-15)

Q + ﬁB(g)Hm,B(TB,g) - 7:"B(g)Hm,B(TB,a) =0 (3‘16)
TB,a

Q +15(9) f Conp,g(T)AT =0 (3-17)
Tpg

k
. . Cz' C3,'
Q +1n5(9) Z (Vi <C1,i * TB.g + 71 * (TB,a2 - TB.gz) + ?l
i=1

(T’ — TB,;))) =0

(3-18)

Um den Wirmestrom vom Abgasstrom in dem Brennstoffstrom zu bestimmen, wird die
kinetische Kopplung wie folgt angeschrieben: [18]

0 = kAAT,, (3-19)

Zur Berechnung wird die mittlere Temperaturdifferenz der Gasstrome herangezogen und damit
auf den lokalen Wiarmeiibergang verzichtet.

_ (Tabg,a - TB,g) - (Tabg,e - TB,a)

n (Tabg,a — TB,g> (3-20)
Tabg,e - TB,a

AT,

Mithilfe der beschriebenen drei Gleichungen konnen die Ausgangstemperaturen des
Systemabgases und des Brennstoffes bestimmt werden.
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3.2.3 Reformer

Der Reformer ist fiir die Umwandlung des gasformigen Brennstoffes zu einem
wasserstoffreichen Synthesegas verantwortlich. In die Komponenten konnen neben dem
eingesetzten Brennstoff iiber den Gasvektor, optional Sauerstoff iiber Luft, Wasserdampf oder
rezirkuliertes Anodenabgas aus dem Brennstoffzellen-Stack eingebracht werden. Die Mischung
dieser Gase erfolgt bereits in der Verdampferkomponente unter der Annahme, dass es zu keiner
chemischen Reaktion kommt. Erst die katalytische Beschichtung des Reformers soll fiir die
Umwandlung sorgen. Die Reformierung erfolgt unterstochiometrisch, weshalb die
Gaszusammensetzung am Reformerausgang anhand des chemischen Gleichgewichts ermittelt
wird. Dabei entsteht eine Vielzahl an Komponenten. Die hiufigsten Spezies des Reformats
sind €O, CO,, H,, H,0, CH, sowie der inerte Stickstoff und Argon.

Das 0-D-Modell bendétigt als Eingangsparameter Temperatur, Druck und Gaszusammensetzung
der Mischung. Zusitzlich kann optional von auflen Wirme eingebracht werden. Um die
iterative Berechnung zu starten, wird in der ersten Schleife eine Ausgangstemperatur
angenommen. Diese wird bendtigt, um die Ausgangszusammensetzung an dieser fiktiven
Temperatur zu bestimmen. Sobald die Gaszusammensetzung am Ausgang bekannt ist, wird
mittels Satz von Hess die Reaktionsenthalpie bestimmt. Uber den ersten Hauptsatz der
Thermodynamik kann nun die Austrittstemperatur T, bilanziert werden. Weicht die berechnete
Austrittstemperatur von der im ersten Schritt angenommenen Temperatur um den maximal
erlaubten Fehlerwert ¢ ab, wird der gesamte Rechenvorgang mit der neu ermittelten
Austrittstemperatur wiederholt, bis sich der Fehler in der erlaubten Toleranz befindet. Der
Ablauf der Berechnung ist in Abbildung (3-5) iibersichtsmifig dargestellt.
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Abbildung 3-5: Modellschema zur Berechnung der Reformerauslassgrof3en
[In Anlehnung an [16]]
3.2.3.1 Berechnung der Gaszusammensetzung am Reformerausgang

Die Berechnung der Gaszusammensetzung am Reformerausgang basiert auf der Gibbs-
Minimierung. Die Vorgehensweise wurde in den Grundlagen unter 2.3.3 Chemisches
Gleichgewicht erlautert. Hier soll nochmals erwdhnt werden, dass die Methode zur Berechnung
der Gaszusammensetzung nur unter folgenden Annahmen gilt:

e Alle chemischen Reaktionen laufen vollstindig ab,
e Temperatur und Druck sind konstant,
e es handelt sich um ein ideales Gas.

Wie in 2-37 beschrieben, kommt es zum chemischen Gleichgewicht, wenn die freie Enthalpie
ein Minimum erreicht. Damit kann 3-21 folgendermaf3en formuliert werden:
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k
dG (T, py) = 0 = Z(Ggi(Ta,pO) + R,\T,Ini, — Ry, T,In7 + Ry, T,In %) dn; (32D
i=1

Fiir ein System mit bekannter und konstanter Temperatur und konstantem Druck muss die
Gaszusammensetzung n; gefunden werden, bei der dG(T,,p,) = 0 erfiillt wird. Diese ist
allerdings an die Nebenbedingung gebunden, dass die Molanzahl von C, H und O im System
konstant bleiben muss, was durch die Stoftbilanz 2-38 berticksichtigt wird. Das vorliegende
Optimierungsproblem mit der Nebenbedingung 2-38 kann in Folge mit dem Lagrange
Multiplikator angeschrieben werden:

NE
Gomi + Z Aeag =0 (i=1,..,NS) (3-22)
i=1
NS
z agif; — b, =0 (i=1,..,NE) (3-23)
i=1
NS
Z f—n=0 (3-24)
i=1

Hierbei beschreibt NS die Anzahl der Spezies wie z.B. CO, H, oder Ethanol. Die Anzahl der
Elemente von C, H, O wird mit NE bezeichnet. Um das nichtlineare Gleichungssystem zu 16sen,
wird die Newton-Raphson-Methode angewandt. [21]

Durch Einsetzen der Korrekturvariablen folgt:

NE
Aln i, — Z a7 — Aln = — Gy, (=1,..,NS) (3-25)
i=1
NS
Z a,fAInn; = b2 — b, (i=1,..,NE) (3-26)
i=1
NS NS
ZniAlnﬁi—ﬁAlnnzfz—Zﬁi (3-27)
i=1 i=1

Durch das Umformen von 3-25 auf A Inn; und das Einsetzen in 3-26 und 3-27 erhélt man ein
lineares Gleichungssystem:

NS NS NS NS NS

. . . . 0 )
Z ay; AqN; Z ay; AN, Z ay;0z; N; Z ayn; b —b; + Z Gmi g Ny
=1 i=1 =1 i=1 )
NS NS NS NS NS

. . . . 0 .
Z Az Ay Z Ay Ag;Thy Z Qy; Az;My Z az 1y T b; —b; + Z Gmi Qi Ty
i=1 i=1 i=1 i=1 T | i=1 (3-28)
NS NS NS NS T3 NS

. . . . A 0 .
Z az; aqny Z az; AgMy Z az; ziny Z azn; | MAlnn b3 — b3 + Z Gmi Az 1y
=1 =1 =1 =1 =1

NS NS NS NS

NS NS
Zaliﬁi Zazﬂli Zam’fli n;—n n_zni+ZGmini
=1 i=1

i=1 i=1 i=1

fuy

Nachdem das Gleichungssystem nach m, m,, w3 und A lnn aufgelost wurde, kann Alnn; wie
folgt bestimmt werden:
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NS NE
Alnn; = — Z G + z . + Alnn (3-29)
i=1 i=1

Sobald die Korrekturvariable A In n; bekannt ist, kann die Gaszusammensetzung am Ausgang
berechnet werden.

In 'fli = lnﬁi + Alnfli (l =1, ’NS) (3-30)
. _ l 'i

m = et (i=1,..,NS) (3-31)

(3-32)

Inn=Inn+Alnn
A= elnt (3-33)

3.2.3.2 Berechnung der Reaktionsenthalpie im Reformer

Nachdem die Gaszusammensetzung am Ausgang bekannt ist, kann mittels Satz von Hess die
Reaktionsenthalpie im Reformer bestimmt werden.

Href,Ed(Te) = Z fli,e * m,i,e(Te) (3-34)
Href,Prod(Te) = Z N g * m,i,a(Ta) (3-35)
ARHFEf(Te) = Href,Prod(Te) - Href,Ed (T,) (3-36)

Als Edukte werden die Eingangsgase n;., welche CO,CO0,, Hy, H,0,C,Hg0, 05, N, sind,
beriicksichtigt. Durch die Reformierung entsteht ein wasserstoffreiches Gas, das
c0,C0,,H,,H,0,CH,, N, enthilt.

3.2.3.3 Berechnung der Ausgangstemperatur

Wenn die Reaktionsenthalpie bekannt ist, kann mittels des ersten Hauptsatzes der
Thermodynamik fiir stationdre FlieBprozesse die Temperatur am Ausgang ermittelt werden.
Dazu wird die Reaktionsenthalpie als externe Wirmezu- bzw. -abfuhr betrachtet. Zusitzlich
kann Wirme von auflen zugefiihrt oder in den Reformer eingebracht werden. Die Abstraktion
zur Berechnung ist in Abbildung 3-6 dargestellt.

O P '&RHI‘Ef(TE’) T Qzu

! |
| | : | .
Z Nje * Hm,i.e(Te) —= i'% Z Nija* Hm,iJa(ra)
: |
' |

Abbildung 3-6: Abstraktion zur Berechnung der Ausgangstemperatur

Q = ARI-'Iref(Te) + Qzu (3'37)
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Q + Z T.li,e * Hm,i,e(Te) _Z fli'a * Hm,i,a(Ta) = 0 (3_38)

Mit den in den Grundlagen angefiihrten Gleichungen 2-26 und 2-28 erhilt man schlieBlich:

Te T,
Q + Z T.li,e * f Cmp,i,e(Te)dT - Z fli,a * f Cmp,i,aus (Ta)dT =0 (3—39)
TO 70

Durch Einsetzen von 2-7 kommt man mit dem Integral zur folgenden Gleichung fiir die
einstromenden und ausstromenden Gase:

Te
Z‘fli,e* f Cmp,i,e(Te)dT
TO
NS

= Z M,eCpi * T° (3-40)
i=1
NS NS
. Cz,i 2 02 . C3,i 3 03
+ZTLL€T*(T3—T )+Zni'eT*(Te_T )
i=1 i=1
Ta
Z fli,a * f Cmp,i,a (Ta)dT
TO
NS
= z 1;qCy * T° (3-41)
i=1
NS NS
. Cz,i 2 02 . C3,i 3 03
+Zni,a7*(Ta—T )+Zni'aT*(Ta_T )
i=1 i=1

Die Koeffizienten zur Berechnung der Wirmekapazitidt der einzelnen Spezies konnen der
Fachliteratur entnommen werden. Die einzig verbleibende Unbekannte aus dieser Gleichung
dritter Ordnung ist die Temperatur am Reformer Ausgang. Die kubische Gleichung wird
anhand der cardanischen Formel gelost. Es wird die Temperatur ausgegeben, die im moglichen
Temperaturbereich des Reformers liegt. Die Schleife wird gebrochen, wenn folgendes
Kriterium erfiillt ist:

T
L < Emax (3-42)

Ta,neu

3.2.3.4 Kennzahlen der Reformer Berechnung
Neben dem Wirkungsgrad 3-43 sind die Verhiltnisse von Wasserdampf zu Kohlenstoff S/C 3-
44 und Sauerstoff zu Kohlenstoff O /C 3-45 von Interesse.

. _ LHVEdukt _ LHVEthanol (3—43)
ref LHV progqukt LHVHZ,CO,CH‘L

S _ 1,0 (3-44)
C ZﬁCZH60 + T.lco + flCOz
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0 _ Nyo + 209, + ¢ n50 + co + 200, (3-45)

C 2n¢,p.0 + Nco + Nco,

3.2.4 Brennstoffzellen-Stack

Das Teilsystem des Brennstoffzellen-Stacks wird in ein 0-D-Modell, das sich mit den
chemischen und elektrochemischen Reaktionen im Stack beschiftigt, und in ein
mehrdimensionales Modell, welches das Temperaturprofil und die Wirmeverteilung iiber die
Zelle bei verschiedenen Stromungskonfigurationen beriicksichtigt, unterteilt

8Qu
" 7_ —
| !

| |

dm, (hein,A + eaein,A) | 1| dma (Bausa + €aaus
| Anode i i (Paus )
[
R
| Kathode :

— | N

dmc (bein,c + eaein,C) ! ! d171C (haus,C + 6’aaus,C)

s G e |
/SQab, 8 W

Abbildung 3-7: Abstraktion des Stack-Modells [Eigene Darstellung]

Da es iiber die Zelle zu einem Fluss von Sauerstoff Ionen kommt, ist die Masse der
einstromenden Gase iiber die Elektrode ungleich der ausstromenden Gase. Dadurch reduziert
sich der Massenstrom auf der Kathodenseite, wihrend das Anodengas angereichert wird. Die
Menge wird mithilfe des faradayschen Gesetzes bestimmt. Fiir die Berechnung der
Elektrochemie wurde der Ansatz eines semiempirischen Modells gewéhlt, um eine Beziehung
der Zellspannung und der Stromdichte zu reprédsentieren. Empirische Daten wurden vom
Komponentenlieferanten herangezogen. Die Uberspannungen wurden durch den
oberflichenbezogenen Widerstand einkalkuliert.

Die Zusammensetzung der Gase, die sich durch chemische und elektrochemische Reaktionen
andert, wird durch die stochiometrische Bilanzierung beriicksichtigt. Das Temperaturprofil der
Zelle hat einen wesentlichen Einfluss. Da keine Zelltestergebnisse vorliegen bzw. im Rahmen
dieser Arbeit nicht moglich waren, werden dazu Werte aus der Literatur herangezogen. Im
mehrdimensionalen Modell wird dieses Temperaturprofil abgebildet und der Warmeaustausch
im Stack mittels Konvektion und Wirmeleitung beriicksichtigt. Das mehrdimensionale Modell
ermoglicht das Betrachten verschiedener Stromungskonfigurationen wie Gleich-, Gegen- und
Kreuzstrom. Stromungskonfiguration, geometrische Daten des Brennstoffzellen-Stacks,
elektrische Leistung sowie von aullen zu- und abgefiihrte Wirmen miissen vor der Berechnung
in einer komponentenspezifischen Maske definiert werden. Eingangsparameter konnen im Fall
einer Systemberechnung von der davorgehaltenen Komponente iibergeben werden oder
optional bei reinem Stack-Betrieb auch manuell eingegeben werden.

Neben den Ausgangsparametern Temperatur, Druck und Gaszusammensetzung der Anoden-
und Kathodenseite wird ebenso die Summe der Reaktionsenthalpie ausgegeben. Um den
Betriebspunkt bewerten zu konnen, werden neben Kennzahlen wie Wirkungsgrad,
Brennstoffausnutzung und Luftausnutzung auch die Zellspannung und der Stack-Strom
ausgegeben. Die chronologische Abfolge der Berechnung und die dafiir angewandten
Methoden wurden in Abbildung 3-8 schematisch zusammengefasst.
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Abbildung 3-8: Modellschema zur Berechnung der Stack-Ausgangsgrofien
[In Anlehnung an [16] [6]]
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3.2.4.1 Berechnung des initialen Stack-Stroms

Fiir eine Berechnung der Parameter am Stack-Ausgang ist eine iterative Berechnung des Stack-
Stroms notig, um die Umwandlungsrate von Brennstoff und Sauerstoff in der ersten
Iterationsschleife zu bestimmen. Nachdem die Berechnung mit einem initialen Stack-Strom
gestartet wird, kann der Strom wiederholt tiber die durchschnittlichen Stack-Parameter bis zur
Konvergenz bestimmt werden. Der initiale Stack-Strom wird durch die Nernstspannung und
die vorgegebene Stack-Leistung berechnet. Um die Nernstspannung 3-48 zu bestimmen, muss
vorab die freie Enthalpie 3-47 der an der Zelle ablaufenden Reaktion 3-46 bestimmt werden.

1
Hy +50; = H;0 (3-46)
ARG, (Tri) = Gmytiyo (Tri) = G, (Tri) = 0,5Gm 0, (Tr:) (3-47)
_ Ag G, (Tf1) _ R * Ty v ln PH,0 (3-48)
N 2*xF 2+F Pu, * Po,*”

Der initiale Stack-Strom wird mit der berechneten Nernstspannung und dem
Polarisationswiderstand bestimmt. Dieser errechnet sich aus dem bekannten Flichen-
spezifischen Widerstand und der aktiven Flache.

__ASR (3-49)
[ Ey (3-50)
2% Py

3.2.4.2 Berechnung der Gaszusammensetzung

Die Gaszusammensetzung an den Elektroden &dndert sich infolge von chemischen und
elektrochemischen Reaktionen. In der Berechnung werden die interne Reformierung, die
Oxidation von Wasserstoff, die Reduktion von Sauerstoff sowie die Wassergas-Shift-Reaktion
behandelt.

Je nach Betriebstemperatur der Vorreformierung variiert der Methan-Gehalt im Synthesegas,
das fiir die Anode aufbereitet wird. Methan wird durch weitere SR an der Zelle intern zu
Wasserstoff und Kohlenmonoxid umgewandelt. Bei der Berechnung der Gaszusammensetzung
nach interner SR wird von vollstindiger Umsetzung ausgegangen. Die Reaktion ist stark
endotherm. [6][8][9]

CHy + H,0 — 3H, + CO AgH,, = +206 kj /mol (3-51)

Mithilfe der stochiometrischen Bilanzierung wird die Gaszusammensetzung nach der Methan-
SR folgendermallen berechnet. Der Eingangsvektor wird in der Systemberechnung von der
vorgeschalteten Komponente iibergeben.

NCOyer = NCO, + NCH,, (3-52)
NCO,per = 1CO, (3-53)

1H,0pep = 1H,0, — 1CHy, (3-54)
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NHyper = MtHye 4 30CH,, (3-55)
NCHyrer = NCHye — MCHy, (3-56)
Nachdem die Zusammensetzung vor und nach der internen Reformierung bekannt ist, kann

mittels Satz von Hess die Reaktionsenthalpie bei bekannter Einlasstemperatur berechnet
werden.

Href,Ed(Te) = NCHye * Hm,CH4(Te) + nH,0, * Hm,HZO(Te) (3-57)
Href,Prod(Te) = lezref * My g, (T,) + ‘I"lCOTef * m,CO(Te) (3-58)
ARHref(Te) = Href,Prod(Te) - Href,Ed(Te) (3-59)

Im nichsten Schritt wird die Gaszusammensetzung nach der elektrochemischen Reaktion
bestimmt. Wasserstoff wird hierbei oxidiert, Sauerstoff reduziert.

Hy +50; — Hy0 AgH,, = —237 kJ /mol (3-60)

Den Zusammenhang zwischen dem elektrochemischen, globalen Gasumsatz An; an den
Elektroden und dem Zellstrom wird durch das Faradaysche Gesetz in 3-61 beschrieben. Um
den Umsatz auf dem gesamten Stack zu beschreiben, miissen der Stack-Strom sowie die Anzahl
der Zellen beriicksichtigt werden. [6]

I (3-61)
nz

Ani:z*F*

Fiir den Sauerstoffverbrauch erhilt man aus dem Stack-Strom bei einem Austausch von 4
Elektronen pro Sauerstoffmolekiil den Zusammenhang in 3-62.

I (3-62)

A‘floz = E*nz

Entsprechend ergibt sich der elektrochemische Umsatz von Wasserstoff in 3-63.

(3-63)

A‘leZ = *Ny

2F

Wenn der elektrochemische Umsatz bekannt ist, kann die Gaszusammensetzung nach den
elektrochemischen Reaktionen mit stochiometrischer Bilanz berechnet werden.

1C0gichem = NCOyes (3-64)
1CO2 g1 cpem = 1C02, (3-65)
NH;0p1chem = NHyO0pep + Ay, (3-66)
MHy gy epem = MHzpor — Ay, (3-67)

102¢1chem = 1104, — A, (3-68)
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Analog zur internen Reformierung von Methan kann auch hier die Reaktionsenthalpie mittels
Satz von Hess bestimmt werden.

Helchem,Ed(Te) = A‘lez * Hm'Hz (T,) + Aﬁoz * Hm,OZ (T,) (3-69)
Helchem,Prod(Te) = A";leo * Hm,HZO(Te) (3-70)
ARHelchem(Te) = Helchem,Prod(Te) - Helchem,Ed(Te) (3_71)

Die Wassergas-Shift-Reaktion fiihrt zu einer weiteren Anderung der Gaszusammensetzung.
Wie aus Abbildung 3-8 hervorgeht, wird diese Berechnung zweimal durchgefiihrt. Das erste
Gleichgewicht wird - wie auch bei den bisherigen Reaktionen - bei Eintrittstemperatur
berechnet. Nach der Betrachtung der Wirmebilanz iiber den Brennstoffzellen-Stack und der
daraus resultierenden Gasaustrittstemperatur wird das Gleichgewicht ein weiteres Mal bei
dieser Temperatur berechnet, um die Ausganszusammensetzung zu bestimmen.

Die Berechnung des chemischen Gleichgewichts basiert auf dem Massenwirkungsgesetz und
dem Prinzip von Chatelier. Dies wurde bereits in Abschnitt 2.3.3 mit den Gleichungen 2-39 —
2-40 erldutert. Da das Wassergasgleichgewicht auch eine wichtige Gleichgewichtsreaktion bei
der Verbrennung von Kohlenwasserstoffen oder, wie in diesem Fall, bei chemischen Prozessen
ist, kann die Berechnung auch in der Literatur [15] gefunden werden. Die Atombilanz auf Basis
2-41 wird dabei auf Wasserstoff bezogen. Um die 4 unbekannten Molenstréme zu bestimmen,
sind neben den beiden Atombilanzen noch zwei weitere Gleichungen notig.

46 = 1 _ 1*veo,wes +1*Veowes (3-72)
2 2%vy wes 2 *Vy,owes

49 = 3 _ 2%veo,wes ¥ 1 *Veowes + 1 * Vo wes (3-73)
2 2% vy, wes T 2 * V,owes

Neben Gleichung 2-42 wird 2-40 angewandt.

_AR Gm,0 (Tein,po)

K =e Rm*Tein

_ Veowas t Vh,owes (3-74)
) -

Vi, wes T Vco,was

Aus den Atombilanzen 3-72 und 3-73 erhilt man:

Vco,wGs = VH, WGs (3-75)
VcowGs = VH,0,WGS (3-76)
Damit ergibt aus Gleichung 2-42:
1
Vco,wes =5 = Veowes (3-77)
l — (3-78)

VH, WGs = > VH,0,WGS

Durch das Einsetzen der Gleichungen 3-77 und 3-78 in 3-74 ergibt sich:
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1+ VK (3-79)

v =v =
CO,,WGS H,WGS = 5 K, — 1)

M (3-80)

1% =V =
COWGS H,0,WGS Z(Kp _ 1)

Die Reaktionsenthalpie berechnet sich analog zu den davor berechneten Reaktionen.

Hwesed(Te) = Anyg,o * Hnpyo(Te) + Atico * Hin co(Te) (3-81)
Awesproa(Te) = Aty * Hy i (To) + Migo, * Huco, (T2) (3-82)
ArHwes(Te) = Hwesproa(Te) — Hwasga(Te) (3-83)

3.2.4.3 Berechnung der Wirmebilanz im Stack

Nachdem die Reaktionsenthalpien aus den an der Zelle ablaufenden Reaktionen bekannt sind,
kann die Wirmebilanz iiber den Brennstoffzellen-Stack aufgestellt werden, um die
Ausgangsparameter zu berechnen. Durch die Annahme, dass der Brennstoffzellen-Stack
adiabat sei, muss die Wirme, die im Stack generiert wird, durch die Enthalpiestrome von
Anoden- und Kathodengas abgefiihrt werden. In Abbildung 3-9 ist der stationédre FlieBprozess
des Brennstoffzellen-Stacks abgebildet.

Qemcf QWGS
T H e ‘ ___ C V_I o He
Fuelin —* b= Fuel out
I |
e w | (1

Airin —* b=l Air oL
|

Abbildung 3-9: Stationirer FlieBprozess am Brennstoffzellen-Stack [16]

Um die Ausgangsparameter der Gasstrome zu bestimmen, ist es notwendig zu wissen, wie viel
Wirme iiber die Anode und iiber die Kathode abgefiihrt wird. Fiir eine Bestimmung der
Wirmeverteilung muss bekannt sein, wo die Wirme im Stack generiert wird. Dazu sind
geometrische Daten der Zelle und des Stacks notwendig. Die Methan-Reformierung und die
Wassergas-Shift-Reaktion finden hauptsichlich an der Anode der Zelle statt. Warme, die durch
die elektrochemischen Prozesse generiert wird, hingt von den Uberspannungen an der Anode
und der Kathode ab. Wie viel Wiarme von Anodengas und Kathodenluft abgefiihrt wird, wird
durch den Wirmetransport in der Zelle bestimmt. Betrachtet wird die Warmeleitung in der Zelle
iber den Elektrolyten und die Konvektion, die Strahlung wird vernachlissigt. Einflussfaktoren
auf den Wiarmetransport im Stack sind Anstromung (Gleich-, Gegen-, Kreuzstrom), Stack und
Zellgeometrie sowie die Materialien. Fiir die thermische Modellierung wurde daher ein
multidimensionaler Ansatz gewihlt. Fiir Gleich- bzw. Gegenstrom wire eine 1-D-Betrachtung
ausreichend; weil in der Praxis auch Kreuzstrom-Stacks zum Einsatz kommen, ist ein 2-D-
Ansatz notwendig. Folgende Prozesse werden in der thermischen Modellierung abgebildet:
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- Wirmeaustausch zwischen dem Gasstrom und den Festkorperkomponenten des Stacks,
- Konvektion in der Gasphase,
- Wirmeleitung im Festkorper.

Die Berechnung der Wirmeverteilung und damit der -iibertragung erfolgt auf Zellebene.
Abbildung 3-10 zeigt ein Zellsegment mit einer Kreuzstrom-Konfiguration. Eine planare
Referenzzelle dient als Basis der Berechnung. Neben der Zelle bestehend aus den Elektroden,
Anode und Kathode und dem von den Elektroden eingeschlossenen Elektrolyt, ist auch die
bipolare Platte, welche die Brenngas- und Luftzufuhr beinhaltet, dargestellt.

o Brenngasabfuhr

\ % iy

A (v
A Luft
Anode ;
Elektrolyt
AR Y
Kathod )
Bipolare Platte
Luftzufuhr

Brenngas
Abbildung 3-10: Zellsegment Kreuzstrom [6]

Die Energiebilanz iiber die Zelle wird in Knoten unterteilt, um die Wéarmeverteilung zu
beriicksichtigen. Jeder Knoten wird definiert durch die Festkorpertemperaturen der Zelle Ts,
die Anodengastemperatur Ty, und die Kathodenlufttemperatur Tk, . Innerhalb des Knotens wird
eine homogene Temperaturverteilung angenommen.

Mode Mode
™| kK ik
— Mode

i+1
Mode | Mode | Node
Fuel —= i-k i i+k
—= | Node Maode
2 i-1
Y Mode | Mode Mode
1 k+1 jk-k+1
5 Air

Abbildung 3-11: Exemplarische Knotenverteilung iiber die Zelle [16]

Die Energiebilanz fiir einen infinitesimalen Knoten fiir Gas und Festkorper ldsst sich in der
differentialen Gleichung ausdriicken.

Die durchschnittliche Gaszusammensetzung aus der Massenbilanz des gesamten
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Brennstoffzellen-Stacks (0-D Ansatz) wird verwendet, um den Massenstrom an der Anode und
der Kathode zu bestimmen. Fiir den durchschnittlichen Massenstrom wird vereinfacht der
Mittelwert zwischen Eingangs- und Ausgangskonzentrationen verwendet. Fir die
Energiebilanz entlang der x-Achse an der Anode gilt: [16]

. aT, _
Myp * CpAna_xn = Apn(Ts — Tpp) * Upy (3-84)
ned,, +ns
g = Y A M (385)
i,An
Uppn = B + 2Hy, (3-86)

Fiir die Energiebilanz entlang der y-Achse an der Kathode gilt:

0Tkq

Tka * CPKa Ty - aka(Ts — Tka) * Uga (3-87)
Ni'gq + 1§

Miga = Z — 5 % Mo (3-88)

i,Ka
UKa = B + ZHKa (3_89)

Fiir die Energiebilanz fiir den Festkorper gilt:
0%Ts 92T

—A,A Frel dx—AyAa—yzdy + aan(Ts + Tan)Uandx + aga(Ts + Tka)Ukady  (3-90)

= qs(x,y)dxdy

In den Gleichungen 3-84, 3-87 und 3-90 sind a,4, und ag, die Wirmeiibergangskoeffizienten
zwischen der Gasphase und dem Festkorper. Fiir Uy, und Uy, werden die Umfinge der
Gaskanile eingesetzt bzw. mit der Hohe Hy,, und Hg, sowie der Kanalbreite B bestimmt. Fiir
die Wirmeleitung im Festkorper stehen A fiir den Warmeleitungskoeffizenten, Ay und A,, fiir
die Wirmeleitungsfldche in x- und y-Richtung. g(x,y) ist die Wirme pro Knoten, welche
durch die chemischen und elektrochemischen Reaktionen an der Zelle generiert werden.

Zur Losung der Differentialgleichungen 3-84, 3-87 und 3-90 wird das Finite-Differenzen-
Verfahren angewandt. Die diskreten Knoten dazu sind bereits in Abbildung 3-11 gezeigt
worden. Daraus folgt:

. Tin® = Tin - (3-91)
Myn * CPaAn T = Qan (Ts - TAn) * UAn
. Tia' — Tk — ]
Mgq * CpKa% = aKa(Tsl - TIl(a) * Ugq (3-92)
Ti+k + Ti—k _ ZTL Ti+1 + Ti—l _ 2Tl
—A A= — > Ax—AyA— - > Ay
Ax Ay (3-93)

+ an (T + Thp ) UsnBx + (TS + Tio)UkaDy
= q AxAy
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Um die Gleichungen zu 16sen, ist es notig, zu bestimmen, wie viel Wirme in welchem Knoten
freigesetzt wird. Da alle Reaktionsenthalpien aus der 0-D-Berechung bekannt sind, miissen
diese iiber die Knoten verteilt werden. Abbildung 3-12 =zeigt ein exemplarisches
Temperaturprofil in einem SOFC-Stack. Es ist ersichtlich, dass die Warmeverteilung iiber die
Zelle inhomogen ist. Die experimentelle Bestimmung der Wirmeverteilung iiber die Zelle
wiirde den Rahmen dieser Arbeit iibersteigen, daher wurden Literaturwerte herangezogen.

Slice: Temperature (degC)

V¥ 678

Abbildung 3-12: Exemplarisches Temperaturprofil der Zelle in einem SOFC-Stack [1]

Die Methan-Reformierung lauft bei hohen Temperaturen, wie sie am Brennstoffzellen-Stack
auftreten, sehr schnell ab und ldauft dadurch hauptsichlich am Anodeneintritt ab. Durch die
endotherme Reaktion findet eine Abkiihlung im ersten Abschnitt der Zelle statt. Abbildung 3-
13 zeigt die Methan-Verteilung iiber die Zelle.
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Abbildung 3-13: Methan Verteilung iiber die Zelle [6]

Die lokale Wirmeverteilung durch die elektrochemischen Reaktionen korreliert direkt mit der
lokalen Stromdichte iiber die Zelle. Abbildung 3-14 zeigt die Temperatur-Verteilung bei
verschiedenen Anstromungskonfigurationen. Von unten nach oben sind die Anstromungen
Gleichstrom, Kreuzstrom und Gegenstrom dargestellt.

Bei Gleich- und Gegenstromanstromung wird Methan ebenfalls direkt am Brenngaseintritt trotz
differierender Temperaturen reformiert. Damit gibt es in diesem Bereich auch einen hohen
Anteil an H> und CO fiir die elektrochemische Umsetzung, so dass sich die
Konzentrationsverteilung im Vergleich zur Kreuzstromfithrung nicht grundsitzlich
voneinander unterscheiden. Die Temperaturverteilung wird jedoch wesentlich von der
Gasstromfiihrung beeinflusst.
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Die Verteilung der Wirme durch die Wassergas-Shift-Reaktion wird analog zu den
elektrochemischen Reaktionen angenommen. Wie bereits erwédhnt, wird die Verteilung der
Wiirme auf Basis von Rechenauer et. al angenommen. Der Wirmeeintrag wird dabei prozentual
iber die Knoten der Zelle verteilt, womit die Energiebilanz der einzelnen Knoten gelost werden
kann.

Nachdem die Auslasstemperaturen der Gase an der Anode Ty, , und an der Kathode Ty, 4
sowie die Festkorpertemperatur Tg der ersten, iterativen Berechnungsschleife bekannt sind,
kann die Gaszusammensetzung am Ausgang mithilfe der Wassergas-Shift-Reaktion berechnet
werden. Diesmal wird nicht die Einlasstemperatur, sondern die Auslasstemperatur gewéhlt. Die
Berechnung erfolgt analog zu 3-80.

Zur iterativen Berechnung kann in der zweiten Berechnungsschleife der Stack-Strom mit der
gemittelten Gaszusammensetzung und der Festkorpertemperatur erneut berechnet werden. Die
Mittelung erfolgt vereinfacht zwischen der Einlass- und Auslasszusammensetzung. [16]

flAn,m — (flAn,e ;ﬁAn,a) (3-94)
hKa,m — (flKa,e ;fll{a,a) (3-95)

Die Berechnung der Nernstspannung erfolgt analog zur ersten Berechnungsschleife.

ARGy (Ts) = Grop,0(Ts) — G, (Ts) — 0,5G 0, (Ts) (3-96)
_ ARGy, (Ts) _ Ry xTs e ln PH,0 (3-97)
N 2xF 2xF sz*pOZO'S

Damit gilt fiir die Neuberechnung des Stack-Stroms:

L B (3-98)
neu — 2 % PR
Die Schleife wird abgebrochen, wenn folgendes Kriterium erfiillt ist:
I (3-99)
T < Emax

neu

3.2.4.4 Kennzahlen der Stack-Berechnung
Wenn der Iterationsprozess beendet ist, werden die Kennzahlen berechnet.

Zunachst werden die Einzelzellspannung iiber den endgiiltigen Stack-Strom, die vorgegebene
elektrische Leistung und die Anzahl der Zellen berechnet.

Pei/1 (3-100)

U =
N

Die gesamte Wirme, die im Stack iiber die chemischen und elektrochemischen Reaktionen
freigesetzt wird, ldsst sich folgendermalen beschreiben:

ARH = Qs - Qref (3-101)

Es folgt der Ausnutzungsgrad von Brennstoff und Luft.
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U =1 et 2icoq + Bcuya (3-102)
B 204, ein + 20,0 + 8Ncp, e
2N 3-103
U,=1--—2% (G-103)
210, ¢

Schlussendlich wird der Wirkungsgrad des Prozesses bestimmt.
_ Pey (3-104)

NeoeHuco + My eHun, + NenyeHuch,
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4 Experimentelle Untersuchungen

Im Rahmen des Forschungsprojekts ASYS II wurde der Reformer experimentell untersucht.
Dabei wurden die Parameter Rezirkulationsrate, Massenstrom, S/C- und O/C-Verhiltnis
variiert. Diese experimentellen Untersuchungen erfolgten im Rahmen einer weiteren
Masterarbeit, die parallel zu dieser entstanden ist. [13]

Im weiteren Verlauf des Projekts wurde ein Brennstoffzellen-Stack aufgebaut und getestet. Die
Ergebnisse wurden in dieser Arbeit zur Verifikation und Validierung der Simulation
herangezogen. An dieser Stelle sollen der Aufbau der Versuche, die Instrumentierung und die
Versuchsplanung  beschrieben  werden. Alle beschriebenen Tests wurden im
Brennstoffzellenlabor der AVL durchgefiihrt.

4.1 Experimentelle Untersuchung des Reformers

Der Komponententest eines Ethanol Reformers wurde im Rahmen der Masterarbeit
Machbarkeitsstudie eines Ethanol-betriebenen Hochtemperaturbrennstoffzellensystems als
Range Extender durchgefiihrt. Testprogramm, Auswertung und Vergleich der Ergebnisse
wurden in Zusammenarbeit durchgefiihrt. Der Testaufbau wird hier daher nur beschrinkt
beschrieben und es wird auf die Literaturstelle [13] verwiesen.

4.1.1 Aufbau und Instrumentierung des Reformers

Abbildung 4-1: Versuchsaufbau Reformer [13]

Die Tests des Reformers wurden am Priifstand FC TB 104 durchgefiihrt. Der Priifstand eignet
sich fiir Komponententests, weil neben Luft auch H,, CO,, N,, CH, und Arcal zur Verfiigung
stehen. Ein Wasserverdampfer sorgt fiir die Versorgung mit Wasserdampf und durch die
Mischung mit weiteren Gasen ist eine Simulation der Anodenabgas-Rezirkulation moglich. Das
Produkt - Reformat wird gekiihlt, auskondensiert und von der Priifstandsabsaugung verdiinnt
und entsorgt. Im Vordergrund von Abbildung 4-1 ist der Gaschromatograph mit
Trigergasflasche, die Helium beinhaltet, zu sehen. Die Steuerung, Regelung und Uberwachung
tibernimmt die CompactRio Plattform von National Instruments. Als kompatible Software wird
LabView eingesetzt.

Der Reformer wurde aus 3 Rohrsegmenten, wie in Abbildung 4-2 dargestellt, verschweif3t.
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|
Segment 3.

/Segment 2

Abbildung 4-2: Rohrverbindung Reformer [13]

Im ersten Segment befindet sich, wie bereits in Abbildung 3-3 schematisch dargestellt, die
Mischung von Brennstoff und Rezirkulationsgas. Am linken Rand des ersten Rohrsegments
befindet sich die fliissige Brennstoffzufuhr zu dem im Rohr befestigten Verdampfervlies. Die
Brennstoffzufuhr erfolgt axial iiber eine Kraftstoffpumpe. Im Vordergrund des ersten Segments
befindet sich die Zuleitung des Rezirkulationsgases, welches radial einstromt. Segment 2 dient
der Uberhitzung der Brennstoff-Rezirkulationsgasmischung durch ein Heizband von aufen,
bevor es in Segment 3, in dem sich der Reformer befindet, stromt. In der darauffolgenden
Schraubverbindung werden Proben zur Gasanalyse entnommen, die mittels Gaschromatograph
erfolgt. Der Aufbau wird durch Temperatur- und Druckmessstellen iiberwacht. Um Wiarme
einzubringen, werden elektrische Heizbédnder eingesetzt, die um die Rohre gewickelt werden.
Der Wirmeverlust an die Umgebung soll durch Glaswolle und Halbschalen reduziert werden.

Im Rahmen der Untersuchungen sind iber die Reformer Komponente 12
Temperaturmessstellen aufgezeichnet worden. Die folgende Tabelle gibt eine Ubersicht iiber
die Positionierung der Temperaturelemente:

Tabelle 4-1: Ubersicht der Temperaturmessstellen [In Anlehnung an [13]]

Bezeichnung am Priifstand | Bereich Position

T800 Zuleitung Gaseintritt - Rezirkulation
T801 3. Segment 90° Reformeraustritt
T802 1. Segment 0° Verdampfer

T803 1. Segment 90° Verdampfer

T804 1. Segment 180° | Verdampfer

T805 2. Segment 90° Uberhitzung

T806 3. Segment 0° am Reformer

T807 3. Segment 0° am Reformer

T808 3. Segment 90° Reformereintritt
T809 3. Segment 90° Reformermitte

T810 Abgasrohr Komponentenaustritt
T811 Abgasrohr nach Abgaskiihler

Die Einbaulage der Temperaturelemente in Grad bezieht sich auf die Ansicht auf den
Gasaustritt der Komponente beginnend von oben im Uhrzeigersinn. Abbildung 4-3 zeigt den
schematischen Aufbau der Komponente in der Testumgebung.
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Abgaskiihler
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Abbildung 4-3: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus [13]
4.1.2 Testprogramm Reformer

Die Versuchsplanung wurde fiir die Untersuchung des Reformierungsvorgangs erstellt. Die
Versuche und Simulationen mit Ethanol und Ethanol-Wassermischung als Brennstoff wurden
in die nachfolgenden Messreihen gegliedert:

e Messreihe 1: Reformierung von Ethanol unter Variation des Luftverhéltnisses Lambda.

e Messreihe 2: Reformierung von Ethanol unter Variation der erzeugten, elektrischen
Leistung durch Mengenregelung.

® Messreihe 3: Reformierung von Ethanol unter Variation der Rezirkulationsrate.
e Messreihe 4: Reformierung von Ethanol unter S/C und O/C Variation.

Die Zielleistung des Brennstoffzellen-Stacks betrdgt 1 kW elektrische Leistung bei einem
Gesamtwirkungsgrad 1 = 0.35. Der Umsetzungsgrad des Brennstoffs am Brennstoffzellen-
Stack wird durch die Brenngasausnutzung bestimmt, diese wird aus dem Lieferantendatenblatt
mit 70 % entnommen. Es wird von 40 % Rezirkulation des Anodengases ausgegangen. Das
Luftverhiltnis A betrdgt 0,35.

Mit den entsprechenden Stoffdaten fiir Ethanol und Luft kann die nétige Brennstoffmenge fiir
die Zielleistung P,; errechnet werden.

_ ] P,1 * 3600
n* Heth

H,.p = 26,8 MJ/kg ist hier der Heizwert von reinem Ethanol. Aus der Gleichung ergibt sich die
dazu notige Luftmasse.[2]

(4-1)

thy |2] =1ig + 2+ Ly, (4-2)

Die Stickstoffmenge errechnet sich als die Summe des Stickstoffanteils aus der Luft und des
Anteils aus der Rezirkulation.

thy, [2] = (i, +0,79) * (1 + RR) (4-3)

Die erforderliche Wassermasse wird nur iiber die Rezirkulation eingebracht und errechnet sich
daher wie folgt:
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. g — 5 3+Up*RR*18 4-4
My, o [h] hp * —p—— (4-4)
Analog dazu lésst sich die erforderliche Wasserstoffmasse berechnen.
. Nl . 3%(1-Upg)*RR*22,414 _
M, [7] = Mg * Meth aal

4.1.2.1 Messreihe 1: Variation des Luftverhiltnisses

Das Luftverhdltnis A bezeichnet das Verhiltnis der fiir eine vollstindige Verbrennung
benotigten Luftmasse und der tatséchlich zur Verfiigung stehenden Luftmasse. Fiir den Bereich
der katalytischen, partiellen Oxidation wird das Luftverhéltnis A zwischen 0,2 bis 0,4 variiert.
Das entspricht einem O/C Verhidltnis von 0,6 - 1,29. Durch die vorgegebene
Temperaturobergrenze des Katalysators bei etwa 950 °C ist das Luftverhéltnis nach oben
begrenzt. Durch das Uberschreiten der Temperaturobergrenze wiirde der Katalysator zerstort
werden. Eine Erhohung des S/C wire in Folge notig. In Tabelle 4-2 sind die zu untersuchenden
Betriebspunkte angegeben.

Tabelle 4-2: Versuchsplanung — Messreihe 1 [In Anlehnung an [13]]

Input Variation von Lambda A
Bezeichnung | Variation C2HeO 0 N, H;0 S/C S/E 0/C
[N1/h] [N1/h] [N1/h] [N1/h] [-] [-] [-]
A7 0.43 187 241 1407 216 0.58 1.16 1.29
A6 04 187 224 1182 157 0.42 0.84 1.20
A5 0.38 187 213 1123 157 0.42 0.84 1.14
Al 0.35 187 196 1034 157 0.42 0.84 1.05
A2 0.3 187 168 886 157 0.42 0.84 0.90

4.1.2.2 Messreihe 2: Variation der Leistung

Als nichsten Schritt soll die Leistung variiert werden. Dies geschieht iiber die Mengenregelung.
Wie zuvor berechnet, wird fiir eine elektrische Leistung am Brennstoffzellen-Stack von 1 kW
eine Ethanol Menge von 384 g/h bendtigt. Um die Leistung im Bereich von 0,7 bis 1,6 kW zu
verdndern, werden der eingebrachte Brennstoff und die dazugehorigen Werte von Sauerstoff,
Stickstoff und Wasser geidndert. In der Tabelle 4-2 werden die dafiir benotigten Werte
dargestellt.
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Tabelle 4-3: Versuchsplanung — Messreihe 2 [In Anlehnung an [13]]

Input Variation der Leistung P,;

Bezeichnung | Variation C[‘%\IIII/%]O [I\g;h] [1\11\1]7h] [II;IIT /g] S[{ ]C S[{ ]E 0[{ ]C
P 1 0.7 131 137 724 110 0.42 0.84 1.05
P2 0.8 149 157 827 125 0.42 0.84 1.05
P.;3 0.9 168 177 931 141 0.42 0.84 1.05
P4 1 187 196 1034 157 0.42 0.84 1.05
P.;5 1.2 224 236 1241 188 0.42 0.84 1.05
P,6 1.4 261 275 1448 220 0.42 0.84 1.05
P,7 1.6 299 314 1655 251 0.42 0.84 1.05

4.1.2.3 Messreihe 3: Variation der Rezirkulationsrate

Als Rezirkulationsrate bezeichnet man den Anteil an Gas, welches nach der Anode zuriick in
den Reformer gebracht wird. Dieser Anteil ist ausschlaggebend fiir die Temperatur und
Gaszusammensetzung des Reformierungsprozesses. Wie aus Tabelle 4-3 ersichtlich, hat die
Rezirkulationsrate unter anderem einen groBBen Einfluss auf die eingebrachte Stickstoffmasse,
die auch als Triagergas wirken kann und zur Stabilitdt des Versuchs beitrdgt. Ein weiterer Grund
fiir die Erhohung der Rezirkulationsrate ist der benotigte Wasserdampf zur Maximierung der
Wasserstoffausbeute nach der Reformierung und der Vermeidung von RuB3bildung.

Tabelle 4-4: Versuchsplanung — Messreihe 3 [In Anlehnung an [13]]

Input Variation der Rezirkulationsrate RR

Bezeichnung | Variation C[‘%\IIII/%]O [I\g;h] [I\II\{ih] [II:IIT/(I?] S[{ ]C S[/_ ]E 0[{ ]C
RR 1 0.6 186.72 | 19635 | 1181.84 | 23527 | 0.63 1.26 1.05
RR2 0.55 186.72 | 196.35 | 114491 | 215.67 | 0.58 1.16 1.05
RR3 0.5 186.72 | 196.35 | 1107.98 | 196.06 | 0.53 1.05 1.05
RR 4 0.45 186.72 | 196.35 | 1071.04 | 17645 | 0.47 | 0.95 1.05
RRS 0.4 186.72 | 19635 | 1034.11 | 156.85 | 0.42 | 0.84 1.05
RR 6 0.35 186.72 | 196.35 997.18 13724 | 037 | 0.74 1.05
RR7 0.3 186.72 | 196.35 960.25 117.64 | 032 | 0.63 1.05
RR 8 0.25 186.72 | 196.35 923.31 98.03 026 | 0.53 1.05
RR 8-2 0.25 186.72 | 196.35 923.31 98.03 026 | 053 1.05

Ausgehend von den Erfahrungswerten von fritheren Generationen von SOFC-Systemen, wird
eine Rezirkulationsrate von 40 % als Startwert angenommen. Der obere Grenzwert wird bei 60
% gesetzt, weil dariiber Verluste durch einen hohen Anteil von Wasserdampf und Inertgasen
generiert werden. Nach unten ist die Mindestgasmenge bei 25 % erreicht. Die Rezirkulation
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wird am Priifstand durch eine genau dosierte, eingebrachte Gasmenge simuliert. So kdnnen die
Masse und auch die Temperatur ausreichend genau vorbestimmt werden.

4.1.2.4 Messreihe 4: Variation von S/C und 0/C

Bei den Messreihen 1-3 wurde reines Ethanol eingesetzt. Um einige Referenzwerte fiir die
Ethanol-Wassermischung zu erhalten, wurden einige Reformierungsversuche mit dem
Beimischen von Wasser durchgefiihrt. Dadurch soll das Verhalten bei steigendem Wasseranteil
untersucht werden. Wie in Tabelle 4-4 zu sehen ist, wurde dabei die Mischung mit 40, 50 und
60 vol-% Wasser (fliissig) eingesetzt.

Tabelle 4-5: Versuchsplanung — Messreihe 4 [In Anlehnung an [13]]

Input Variation des Wassergehalts S/E
Bezeichnung | Variation C[‘%\I III /61)1 ]0 [Nolih] [ I\II\{ /Zh] [I; T/(}?] S[{ ]C S[/_ ]E 0[{ ]C
S/E 4030 40 187.00 168.30 633.13 404.03 | 1.08 | 2.16 | 0.90
S/E 4035 40 187.00 196.35 738.65 404.03 | 1.08 | 2.16 1.05
S/E 4038 40 187.00 213.18 801.96 | 404.03 | 1.08 | 2.16 1.14
S/E 5030 50 187.00 168.30 633.13 606.04 | 1.62 | 3.24 | 0.90
S/E 5035 50 187.00 196.35 738.65 606.04 | 1.62 | 3.24 1.05
S/E 5040 50 187.00 224.40 844.17 606.04 | 1.62 | 3.24 1.20
S/E 6030 60 187.00 168.30 633.13 909.06 | 243 | 4.86 | 0.90
S/E 6035 60 187.00 196.35 738.65 909.06 | 243 | 4.86 1.05
S/E 6040 60 187.00 224.40 844.17 909.06 | 243 | 4.86 1.20
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4.2 Experimentelle Untersuchung des Brennstoffzellen-Stacks

Um die Modellierung des Brennstoffzellen-Stacks zu validieren, wurde eine experimentelle
Untersuchung aus einem parallelen Projekt herangezogen. Ziel der Untersuchungen war es, den
eingesetzten  Brennstoffzellen-Stack  zu  charakterisieren. ~ Variiert wurden  die
Eingangsgaszusammensetzung am Anodeneinlass mittels Synthesegases vom Priifstand, die
Brennstoffausnutzung am Stack sowie der Kathodenluftmassenstrom, der den Anderungen auf
der Anodenseite des Stacks angepasst werden muss, um die Betriebstemperatur konstant im
zuldssigen Bereich zu halten. Die Untersuchungen fokussierten sich auf die erzielte Zell- und
Stackspannung und dem sich daraus ergebenden flichenspezifischen Widerstand — Area
specific resistance (ASR).

4.2.1 Aufbau und Instrumentierung des Brennstoffzellen-Stacks

Die Tests wurden wie die Reformer Komponententest ebenfalls am Priifstand TB104, wegen
seiner hohen Flexibilitit zum Betrieb mit Synthesegas, durchgefiihrt. Das Synthesegas,
bestehend aus H2, H20, CO, CO2, CH4 und in Betriebspunkten in denen ein O /C > 0 vorliegt
auch N2, wird priifstandsseitig gemischt und mit mehreren Wirmequellen in Form von
Heizbédndern iiber die Rohrstrecke bis zum Stack-FEintritt konditioniert. Die Verdampfung des
Wassers erfolgt dabei elektrisch extern. Die Luft fiir die Kathode wird iiber einen elektrischen
Heizer auf Stack-Temperatur gebracht. Nach der Verstromung des Reformats am Stack wird
das Abgas (Anodenabgas & Kathodenluft) iiber einen Oxidationskatalysator nachverbrannt,
abgekiihlt und abgefiihrt. Vor der Abgasnachbehandlung werden auf der Anodenseite des
Abgases noch Proben entnommen, um die Zusammensetzung nach der Verstromung zu
bestimmen. Zur Gasmessung wurde der ABB AO2000 zur kontinuierlichen Probenentnahme
verwendet. Die Messung der Zusammensetzung erfolgt am trockenen Gas, das Wasser wird
zuvor auskondensiert und abgeschieden. Als Stromsenke am Stack dient eine elektronische
Last. Der schematische Aufbau von Priifstand und Priifling ist in Abbildung 4-4, der
tatsdchliche Aufbau in Abbildung 4-5 illustriert.
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Abbildung 4-4: Schematischer Aufbau Brennstoffzellen Test
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Abbildung 4-5: Versuchsaufbau des Brennstoffzellen-Stacks

P

Der Brennstoffzellen-Stack als Priifling wurde in einer ,,Hot Box* verpackt, welche mit
Granulat zur Wirmeisolation gefiillt wurde, um Wirmeverluste bestmoglich zu vermeiden.
Testprogramm Brennstoffzellen-Stack.

Das Testprogramm der experimentellen Brennstoffzellen-Stack Untersuchung umfasst den
Aufheizvorgang bis zur Betriebstemperatur, Referenzpunktbetrieb mit einer Wasserstoff- ,
Stickstoffmischung, um Degradationen zu erfassen, die im Fokus stehenden Betriebspunkte mit
Reformat sowie Standby und Abkiihlbetrieb. Tabelle 4-6 zeigt das gesamte Stack-
Testprogramm.
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Tabelle 4-6: Testprogramm Brennstoffzellen-Stack

Test Programm Brennstoffzellen-Stack
i Anodeneingangs- Brennstoff- Anodeneingangs- Stackeingangs- | Stackbetriebs-
Test Bezeichnung Stackstrom [A]|ausnutzung Kathodenluft [NI/h]
zusammensetzung zusammensetzung [NI/h] | temperatur [°C] |temperatur [°C]
Stack [%]
St2.Heatupl protect 0 0,00 240,00 670 750
St2.H2.1 H2/N2 25 0,70 1866, 74| 670 750 18000
St2.Shy.1 protect 0 0,00 240,00 670 750
St2.Refl.1 Refl 25 0,70 1197,42 670 750 16000
St2.Refl.2 Refl 25 0,75 1117,59 670 750 16000
St2.Refl.3 Refl 25 0,80 1047,74 670 750
St2.Refl.4 Refl 25 0,85 986,11 670 750
St2.H2.3 H2/N2 25 0,70 1866, 74| 670 750 21000
St2.Ref2.1 Ref2.75 25 0,45 2681,56 670 750 13500
St2.Ref2.2 Ref2.80 25 0,57 2039,42| 670 750 16000
St2.Ref2.3 Ref2.85 25 0,68 1653,61 670 750 17500
St2.Ref2.4 Ref2.90 25 0,79 1403,41 670 750
St2.Ref2.5 Ref2.95 25 0,90 1210, 74 670 750
St2.H2.4 H2/N2 25 0,70 1866, 74| 670 750 21000
St2.Ref3.1 Ref3.75 25 0,45 2501,28 670 750 11000
St2.Shy.2 protect 0 0,00 240,00, 670 750
St2.Cooldownl protect 0 0,00 240,00, 670 750
St2.Heatup2 protect 0 0,00 240,00 670 750
St2.H2.5 H2/N2 25 0,70 1866, 74| 670 750 21500
St2.Ref3.1.2 Ref3.75 25 0,45 2501,28| 670 750 7000
S2.Sby.3 protect 0 0,00 240,00 670 750
St2.H2.6 H2/N2 25 0,70 1866,74 670 750 22500
St2.Ref3.2 Ref3.80 25 0,57 1897,91 670 750 10200
St2.Ref3.3 Ref3.85 25 0,68 1536,19 670 750 14000
St2.Ref3.4 Ref3.90 25 0,79 1296,99 670 750 17200
St2.Ref3.5 Ref3.95 25 0,90 1101,01 670 750
St2.H2.7 H2/N2 25 0,70 1866, 74 670 750 23500
St2.Cooldown?2 protect 0 0,00 240,00, 670 750

Da fiir die Validierung nur die  Betriebspunkte ~ mit  Reformat  als
Anodeneingangszusammensetzung ausschlaggebend sind, werden auch nur diese weiter
erldutert. Die Reformatgaszusammensetzungen fiir das Testprogramm ergeben sich aus den
Systemuntersuchungen aus einem parallelen Projekt mit Erdgasbetrieb. Fiir die Validierung der
Modelle hat dies allerdings keinen nachteiligen Einfluss. Konkret wurden drei
Zusammensetzungen untersucht. Bei konstantem Stack-Strom und Temperatur wurden fiir
diese Zusammensetzungen die Brennstoffausnutzung variiert. Das fiir die Validierung relevante
Testprogramm ist in Tabelle 4-7 dargestellt.

Tabelle 4-7: Relevante Betriebspunkte zur Brennstoffzellen-Stack Validierung

Test Programm Brennstoffzellen-Stack
Test Anodeneingangs-| Ha CH,4 CO CO, H,O |Stackstrom Brennstoff Anodeneingangs- | Stackeingangs- | Stackbetriebs- Kathodenluft
Bezeichnung| ausammensetzung] (ol %) (mok-%1| [0k %1 ok %1 fmok %) Al ausnutzung | zusammensetzung|  temperatur temperatur (NIh]
Stack [%] [NI/h] [°C] [°C]
St2.Refl.1 Refl 52,9% 8,5%| 68%| 8,1%| 23,7% 25 0,70) 1197,42 670) 750] 16000
St2.Refl.2 Refl 52,9% 8,5%| 6,8%| 8,1%| 23,7% 25 0,75 1117,59 670 750] 16000
St2.Ref2.1 Ref2.75 31,0% 8,7%| 6,9%| 23,5%| 29,9% 25 0,45 2681,56 670 750] 13500
St2.Ref2.2 Ref2.80 312%|  9,1%| 1,0%| 23,3%| 29,4% 25 0,57 2039,42 670 750] 16000
St2.Ref2.3 Ref2.85 31,6%| 9.4%| 6,9%| 22,7%| 29,3% 25 0,68 1653,61 670 750] 17500
St2.Ref3.2 Ref3.80 373%|  42%| 11,2%| 20,8%| 26,6% 25 0,57 189791 670 750] 10200
St2.Ref3.3 Ref3.85 37,7%|  4,6%| 11,4%| 20,4%| 25.9% 25 0,68 1536,19 670) 750[ 14000
St2.Ref3.4 Ref3.90 38,1%|  4,9%| 11,6%| 20,1%| 25,3% 25 0,79 1296,99 670 750 17200
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S Ergebnisse

In Kapitel 5 wird im ersten Schritt das Berechnungsmodel mit einem anderen
Simulationsprogramm  verglichen. Im Anschluss werden die Ergebnisse aus den
experimentellen Untersuchungen mit den berechneten Werten aus der Simulation verglichen,
um das Berechnungsmodel zu validieren.

Im zweiten Schritt wird das validierte Model zur erweiterten thermodynamischen Analyse der
Prozesse unter Veridnderungen der Prozessparameter herangezogen. Es folgt eine Bewertung
der Untersuchungen auf Komponentenebene.

Im dritten Schritt werden die Komponenten und dementsprechend deren Modelle gekoppelt,
um verschiedene System Architekturen zu analysieren und fiir den Einsatz als Range Extender
zu bewerten.

5.1 Reformer

5.1.1 Vergleich der Reformer Berechnung mit ,,HSC Chemistry"

Als Eingangsgroflen der Simulationsiiberpriifung wurden die Werte der ersten, erfolgreichen
Ethanol-Reformierung, die am Priifstand durchgefiihrt wurde, verwendet. In Tabelle 5-1 sind
die Eingabewerte mithilfe von MS Excel aufbereitet.

Tabelle 5-1: Berechnung der Eingabewerte fiir die ersten Reformierungsversuche [13]

Werte zum Eingeben (Eingabefeld) Variable Ausgabevariablen Variable
Zielleistung 1lkWh [Pziel Brennstoffmenge 384|g/h [fuelmass
Fuel utilization 0.7]- fuelut Air Anode 935/NI/h |airmass
Rezirkulationsrate 0.4]- rezirate N2 295[NI/h [N2mass
Lambda 0.35|- Lambda |H20 126|g/h |H20mass
Gesamtwirkungsgrad 35|% ETA H2 67|NI/h |H2mass
Heizwert Ethanol 26.8|MJ/kgHW
Ethanolluftbedarf 9|kg/kg|Luftratio [Umrechnung in fir Simulation verwendbare Daten
Molmasse Brennstoff 46.07|g/mol[Mmasse |Brennstoffmenge 187|NI/h |fuelmol
Luftdichte bei 0°C 1.293|kg/m3rho 02 196|NI/h |02mol

N2 1034{NI/h |N2mol
Eingabewert H20 157|NI/h |H20mol
Ausgabewert H2 67|NI/h |H2mol

Variablenname

Die Eingangstemperatur wurde aus der Temperaturmessung am Priifstand mit 400 °C bei einem
Druck von 1.33 bar iibernommen. Die Eingabe- und Ausgabewerte wurden in Abbildung 5-2
in einer Ausgabemaske zusammengefasst und grafisch dargestellt. Nach einem Vergleich der
Ergebnisse durch die gleichgewichtsberechnende Software ,,HSC Chemistry* kann von einer
korrekten Arbeitsweise ausgegangen werden, da die Zusammensetzung des Gases am Austritt
iibereinstimmte. In der Abbildung 5-2 wurde ,HSC Chemistry* mit dem Matlab
Berechnungsmodell verglichen. Die Gleichgewichtsberechnung aus ,,HSC Chemistry* stimmt
mit den Reformerausgangsbedingungen der ersten Reformierungssimulation iiberein.
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Abbildung 5-2: Vergleich der Berechnungen des Reformer Modells mit ,,HSC Chemistry*
5.1.2 Auswertung und Vergleich der Reformer Messreihen

Nachdem die korrekte Arbeitsweise des Reformer-Simulationsblocks nachgewiesen wurde,
werden weitere Simulationen durchgefiihrt. Die ausgewihlten Eingangsbedingungen der
Simulationen sind zuvor in 4.1.2 Versuchsplanung festgelegt worden, um die Berechnung mit
dem Priifstand abzustimmen. Die Gasmessung am Priifstand erfolgt iiber einen
Gaschromatographen. Die dabei gemessene Produktgaszusammensetzung wird trocken
gemessen, weil das Wasser zuvor auskondensiert wird, wihrend die Simulation einen
Wasserdampfgehalt im Produktgas aufweist. Daher wurden die Simulationswerte auf trockenes
Produktgas umgerechnet.
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5.1.2.1 Messreihe 1: Variation des Luftverhéltnisses

Wie bereits in 4.1.2.1 erldutert, wurde bei der Messreihe 1 bei 1000 W und einer
Rezirkulationsrate von 40 % das Luftverhiltnis A bzw. das O/C Verhiltnis variiert. Bei den
folgenden Darstellungen werden die Versuchsergebnisse mit durchgehender Linie dargestellt
und die Berechnungsergebnisse strichliert. In Abbildung 5-3 ist dabei der Vergleich der
Ergebnisse zu betrachten, wobei der Verlauf der Wasserstoffausbeute errechnet werden muss,
da die Hz — Konzentration iiber 25 % (gepunktete Linie) mit dem vorhandenen Trigergas im
Gaschromatographen schlecht messbar sind. Diese Restgasberechnung wird mit Hor bezeichnet
und néhert sich dem Verlauf der Simulation an. Bei einem Luftverhiltnis von 0,43 wurde die
maximale Temperatur von 950 °C bereits erreicht. Auf eine Darstellung von Stickstoff (ca. 60
%) wurde aufgrund der besseren Darstellung verzichtet. Der Wasserstoffgehalt im Produktgas
sinkt mit steigendem Luftverhiltnis A bzw. steigendem O/C Verhiltnis. Der hochste
Wasserstoffgewinn von 28 mol-% im Betrachtungsraum ist bei A = 0,3 bzw. einem 0/C
Verhiltnis von 0,9 bei konstatem S/C Verhiltnis von 0,42. Dies entspricht einem ATR
Betriebspunkt bei Betriebstemperaturen zwischen 700 — 950 °C.
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Abbildung 5-3: Ethanol-Reformierung bei Lambdavariation
5.1.2.2 Messreihe 2: Variation der Leistung

Zur Variation der Leistung wurden die absoluten Massenstrome variiert. Das Verhiltnis von
0/C und S/C indert sich nicht. Eine Anderung von Kohlenmonoxid sowie Kohlendioxid ist
dennoch zu betrachten. Der Massenstrom durch den Reformer wird durch Steigerung der
Leistung erhoht und somit &dndern sich die Stromungsgeschwindigkeit sowie die
Raumgeschwindigkeit. Es folgt eine kiirzere Verweilzeit der Gase im Katalysator des
Reformers und somit eine Anderung der Produktgaszusammensetzung. Auf die 0-D Simulation
sollte dies keinen Einfluss haben, allerding dndert sich der Wiarmebedarf im Reaktor und damit
die Temperatur. Somit sinkt die Reaktorausgangstemperatur mit steigendem Massenstrom. Die
Auswertung der Leistungsvariation ist in Abbildung 5-4 dargestellt.
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Abbildung 5-4: Ethanol-Reformierung bei Leistungsvariation

5.1.2.3 Messreihe 3: Variation der Rezirkulationsrate

In Messreihe 3 wird mit einer konstanten Leistung von 1000 W und konstantem Luftverhéltnis
A = 0,35 bzw. einem O/C von 1,05 die Rezirkulationsrate und damit das S/C Verhiltnis
verdndert. Wie in Abbildung 5-5 ersichtlich, sinkt die Wasserstoff- und Kohlenmonoxid-
Ausbeute bei steigender Rezirkulationsrate. Das ist hauptsidchlich dadurch zu begriinden, da

auch der inerte Stickstoffanteil steigt.
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Abbildung 5-5: Ethanol-Reformierung bei Rezirkulationsvariation
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5.1.2.4 Messreihe 4: Variation des Luftverhiiltnisses unter Zugabe von Wasser

Nach den Versuchen mit reinem Ethanol wurde dem Brennstoff schrittweise Wasser
beigemischt und somit das S/C Verhiltnis gesteigert. In Abbildung 5-6 liegt der Wasseranteil
im Brennstoff bei 50 vol-% fliissig. Das entspricht einem konstantem S/C Verhéltnis von 1,62.

Zusitzlich wurde das O /C Verhiltnis von 0,9 bis auf 1,2 gesteigert. Die Temperaturen steigen
dabei von 670 auf 810 °C.
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Abbildung 5-6: Ethanol-Reformierung unter Lambdavariation bei S/C 1,62

Vergleicht man Abbildung 5-6 mit Abbildung 5-3 (S/C 0,42) wird sichtbar, dass bei selber 0 /C
Variation Abbildung 5-6 einen deutlichen hoheren Wasserstoffgehalt von 33 mol-% gemessen
und 36,5 mol-% bei idealen Bedingungen in der Berechnung zeigt. Auch hier fiihrt eine
Erhohung des 0/C zu einer Reduktion des H2 Gewinns.

Das Verhalten des Reformerprozesses am Priifstand deckt sich in nahezu allen gemessenen
Punkten mit der Berechnung. Die weitere Analyse erfolgt daher simulativ.
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5.1.3 Thermodynamische Analyse und Bewertung des Reformer Prozesses

In weiterer Folge wurde der Reformierungsprozess breiter analysiert, weil die experimentellen
Untersuchungen nur in eingeschrinktem Umfang moglich waren. Die Analyse umfasst eine
Parameter Studie, welche ein S/C Verhiltnis von 0 — 4,5 und ein O/C Verhiltnis von 0 — 0,25
beriicksichtigt. Untersucht wurden die Reformierungsarten SR, ATR und POX sowie der
Einfluss von eingebrachter Wéarme und dementsprechender Variation der Temperatur am
Ausgang des Reformerprozesses.

Abbildung 5-7 zeigt die Berechnung der Produktgaszusammensetzung von SR bei trockener
Zusammensetzung. In den Reformer wurden Ethanol, Wasser und Wérme eingebracht, das S/C
Verhiltnis wurde mit 1,5 und 4,5 gewihlt. Mit steigender Temperatur am Reformer Ausgang
steigt auch der Wasserstoffgewinn, bis das Maximum von 72,8 mol-% bei 650 °C bei S/C 4,5
und 69,2 mol-% bei 750 °C bei S/C von 1,5 erreicht wird. Dabei wird auch das Minimum von
CH4 erreicht. Vergleicht man die beiden Eingangszusammensetzungen, fiihrt ein hoherer
Wassergehalt zu hoherer Wasserstoffproduktion. Vor allem bei Temperaturen unter 700 °C ist
ein signifikanter Unterschied beim Wasserstoffgewinn sichtbar. Die weitere Erhohung der
Temperatur dient zur Reduktion von CO- und Steigerung des CO Gehalts, was zu einer weiteren
Erhohung des unteren Heizwerts des Produktgases fiihrt.
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Abbildung 5-7: Berechnung der Produktgaszusammensetzung trocken bei SR von S/C 1,5
und 4,5 unter Temperaturvariation

Fiir die SOFC-Brennstoffzelle sind H, und CO Brennstoffe, die an den elektrochemischen
Reaktionen teilnehmen und damit zur Stromproduktion dienen. Ein moglichst hoher Anteil
dieser Komponenten im Produktgas ist aus diesem Standpunkt anzustreben. Das Optimum aus
Sicht des Reformierungsprozesses scheint daher bei einem hohem S/C Verhiltnis und hohen
Temperaturen zu liegen. Zur Bewertung wurde der untere Heizwert — Lower Heating Value
(LHV) Gewinn durch die Reformierung gewihlt. Der Verlauf wurde in Abbildung 5-8
illustriert. LHV relevant im Produktgas ist H2, CO und CHa.
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Abbildung 5-8: Berechnung des LHV [kJ/mol] der Produktgaszusammensetzung bei SR von
S/C 1,5 und 4,5 unter Temperaturvariation

Bei dieser Betrachtung wird der maximale LHV mit 217,3 kJ/mol bei 500 °C mit S/C 1,5
erreicht. Bei S/C 4,5 liegt der maximale LHV bei 107,3 kJ/mol bei 900 °C. Aus dieser
Darstellung wird bereits sichtbar, dass der hohe Wassergehalt im Produktgas einen hohen,
negativen Einfluss auf den LHV hat, obwohl bei der trockenen Betrachtung ein hoherer
Wasserstoffgewinn verzeichnet wurde. Ein Reformierungsprozess mit hohem Wasseranteil und
damit hohem Wasserstoffgewinn kann also angestrebt werden, wenn das Produktgas zur
weiteren Verwendung zuvor auskondensiert wird.
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Abbildung 5-9: Berechnung der Produktgaszusammensetzung feucht bei SR von S/C 1,5 und
4,5 unter Temperaturvariation
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In Abbildung 5-9 wurde der Wasseranteil im Produktgas mitaufgenommen. Durch den hohen
Wasseranteil bei S/C sinkt der absolute Wasserstoffanteil auf 38,2 mol-% bei S/C 4,5 bei 650
°C und 56,5 mol-% bei S/C 1,5 bei 750 °C.
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Abbildung 5-10: Berechnung des Wiarmebedarfs bei SR von S/C 1,5, 3 und 4,5 unter
Temperaturvariation

Abbildung 5-10 zeigt den Warmebedarf bei S/C 1,5, 3 und 4,5 fiir den Reformierungsprozess
fir eine elektrische Systemleistung von 5 kW. Der Wirmebedarf beriicksichtigt die
Verdampfung des Ethanol- und Wasser-Massenstroms, die Uberhitzung sowie die
Reaktionsenthalpie der SR. Dieser steigt mit steigendem Wassergehalt. Dementsprechend ist
die Wahl des optimalen Betriebspunktes im System sehr stark abhéingig von der im System zur
Verfiigung stehenden Abwirme des SOFC-Brennstoffzellen Stacks.

Ist nicht ausreichend Wirme im System vorhanden, kann durch Zugabe von Sauerstoff bzw.
Luft Abhilfe geschaffen werden. Der Einfluss wird in Abbildung 5-11 dargestellt, die ATR ist
in Griin, die POX in Rot dargestellt.
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Abbildung 5-11: Berechnung des Wiarmebedarfs von SR, ATR und POX im Vergleich unter
Temperaturvariation

Die Zugabe senkt allerdings auch den Wasserstoffgewinn und bringt zusitzlich inerten
Stickstoff und Argon ein, was eine weitere Verdiinnung des Reformates bedeutet. Die
Produktgaszusammensetzung ist in Abbildung 5-12 trocken ohne Stickstoff und in Abbildung
5-13 feucht mit Stickstoff dargestellt. Argon wurde aufgrund des geringen Anteils
vernachlissigt.
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Abbildung 5-12: Berechnung der Produktgaszusammensetzung im Vergleich. SR bei S/C 1,5
trocken und ATR von S/C 1,5 und 0/C 0,25 trocken ohne Beriicksichtigung von Stickstoff
unter Temperaturvariation
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Abbildung 5-13: Berechnung der Produktgaszusammensetzung im Vergleich. SR bei S/C 1,5
feucht und ATR von S§/C 1,5 und 0/C 0,25 feucht unter Beriicksichtigung von Sticksoff unter

Temperaturvariation

Abbildung 5-14 und Abbildung 5-15 zeigen dieselben Berechnungen mit einem S/C von 4,5.
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Abbildung 5-14: Berechnung der Produktgaszusammensetzung im Vergleich. SR bei S/C 4,5

trocken und ATR von S/C 4,5 und 0/C 0,25 trocken ohne Beriicksichtigung von Sticksoff

unter Temperaturvariation
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Abbildung 5-15: Berechnung der Produktgaszusammensetzung im Vergleich. SR bei S/C 1,5
feucht und ATR von S§/C 1,5 und 0/C 0,25 feucht unter Beriicksichtigung von Sticksoff unter
Temperaturvariation

Durch die Zugabe von Luft sinkt der Wasserstoffgewinn, wahrend der CO2 Anteil steigt. Die
Auswirkung auf den LHV ist in Abbildung 5-16 dargestellt.
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Abbildung 5-16: Berechnung des LHV [kJ/mol] der Produktgaszusammensetzung bei SR mit
S/C 1,5 und 4,5 sowie bei ATR mit S/C 1,5 und 4,5 und 0/C 0,25 unter Temperaturvariation

Ein Beimengen von Wasser und Sauerstoff bzw. Luft fiihrt zwar zur Reduktion des LHV im
Produktgas, reduziert allerdings auch den LHV Wert des eingebrachten Brennstoffs. Durch eine
Erhohung des Wassergehalts im Ethanol, sinkt der Ethanol Anteil und damit der Heizwert. Zur
Analyse wurde der Reformerwirkungsgrad herangezogen und in Abbildung 5-18 dargestellt.
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Abbildung 5-17: Berechnung des Reformer Wirkungsgrades LHV [kJ/mol] der
Produktgaszusammensetzung bei SR von S/C 1,5 und 4,5 sowie bei ATR von §/C 1,5 und
4,5 und 0/C 0,25 unter Temperaturvariation

Die Reformer-Wirkungsgrad-Analyse deutet darauf hin, einen hohen Wasseranteil in das
System einzubringen. Dieser beriicksichtigt jedoch nicht die Wirme, welche zum Erreichen
der Betriebspunkte notig ist. Der Betriebspunkt des Reformers und auch die Menge an
Wasser, die ins System eingebracht werden konnen, sind daher stark davon abhéingig, wieviel
Wirme im System vorhanden ist. Daher muss im néchsten Schritt die Abwiarme des SOFC-
Brennstoffzellen-Stacks bestimmt werden.
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5.2 SOFC-Brennstoffzellen-Stack

5.2.1 Auswertung und Vergleich der Brennstoffzellen-Stack Messungen

Analog dem Reformer Modell, wurde auch das Brennstoffzellen-Stack-Modell auf seine
Richtigkeit gepriift. Dazu wurde das Testprogramm aus 4.2.2 mit dem Simulationsmodell
berechnet. Fiir jede der drei Reformatgaszusammensetzungen am Eingang der Anode des
Brennstoffzellen-Stacks wurde die Brennstoffausnutzung variiert. Die resultierende
Zellspannung  wurde  als  Vergleichskriterium  gewihlt.  Berechnungsrelevante
Betriebsparameter werden in der Tabelle 5-2 dargestellt.

Tabelle 5-2: Parameter Set fiir die Brennstoffzellen-Stack Simulation

Aktive Zell Fliche 0,0144 m’

Zellen pro Stack 75

Pre-exponentieller Faktor fir ASR 1.7764E-05 Ohm cn’
Aktivierungsenergie flir ASR 1.0447E+04 J mol™*
Anoden Einlass Temperatur 670 °C

Anoden Auslass Temperatur 750 °C

Kathoden Einlass Temperatur 670 °C

Kathoden Auslass Temperatur 750 °C

Stack Brennstoffausnutzung 44 bis 80%

Stack elektrische Leistung 1550 bis 1605 W

Abbildung 5-18 zeigt die Untersuchung von Refl, einer Reformatgas Zusammensetzung aus
der Dampfreformierung von Methan bei 600 °C Reformertemperatur unter Variation der
Brennstoffausnutzung. Die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen sind als
durchgiingige-, die berechneten Werte als gepunktete Linie dargestellt.
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Abbildung 5-18: Brennstoffzellen-Stack Betrieb unter Variation der Brennstoffausnutzung fiir
die Anodeneingangszusammensetzung Ref1

Bei einer Brennstoffausnutzung von 70 % zeigt die Messung und die Simulation jeweils eine
Spannung von 0,855 V an der Zelle. Mit steigender Brennstoffausnutzung sinkt die
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Zellspannung, da die durchschnittliche Wasserstoftkonzentration an der Zelle sinkt, wihrend
die Wasserdampftkonzentration steigt. Damit sinken die Nernstspannung und dementsprechend
auch die Zellspannung. Das Verhalten zeigt sich einheitlich, unabhiingig von den untersuchten
Eingangszusammensetzungen. Der Verlauf fur Ref2 und Ref3 wird in Abbildung 5-19 und 5-
20 gezeigt.
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Abbildung 5-19: Brennstoffzellen-Stack Betrieb unter Variation der Brennstoffausnutzung fiir
die Anodeneingangszusammensetzung Ref2
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Abbildung 5-20: Brennstoffzellen-Stack Betrieb unter Variation der Brennstoffausnutzung fiir
die Anodeneingangszusammensetzung Ref3
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5.3 SOFC System
5.3.1 Single Path Architektur

Der grofe Vorteil der, als Basis System betrachteten, Single Path Architektur (siehe Abb. 2-
10), ist der simpel gehaltene Aufbau, in dem nur unverzichtbare Komponenten und Prozesse
angewandt werden. Mit dieser Architektur konnen die Einfliisse der Betriebsparameter erklart
werden. Zusitzlich werden die Ergebnisse als Benchmark fiir weitere Architekturen mit
hoherem Komplexititsgrad, wie die mit Anodenabgasrezirkulation, herangezogen. Diese wird
in 5.3.2 analysiert und bewertet.

Tabelle 5-3: Parameter Set Brennstoffzellen-System Simulation fiir die Single Path Architektur

Zielleistung S5 kW

Anzahl der Stacks im System 4

Stack Einlass Temperatur 670 °C

Stack Auslass Temperatur 775 °C

Reformer Dampfreformierung
Reformer Temperatur 550 - 750 °C

S/C Verhiltnis 1,5-4,5

Stack Brennstoffausnutzung 60 - 80 %

Wie bereits zuvor erldutert, ist die Systemeffizienz hauptsidchlich durch die Zellspannung, die
Brennstoffausnutzung und die Gebliseleistung beeinflusst. Die Simulation der Single Path
Architektur wurde mit den Parametern in Tabelle 5-3 durchgefiihrt. In den Abbildung 5-21 bis
5-25 werden die Ergebnisse dargestellt.
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Abbildung 5-21: Zellspannungsverlauf in Abhéngigkeit des S/C Verhiltnisses am Reformer
bei verschiedenen Brennstoffausnutzungen

Analog zur Brennstoffausnutzung beeinflusst das S/C Verhiltnis die Nernst- und damit die
Zellspannung. Bei einer Steigerung des S/C Verhiltnisses und der dementsprechenden
Steigerung des Wassergehalts sinkt die Zellspannung aufgrund des hoheren Partialdrucks des
Wassers. Abbildung 5-21 zeigt den Zellspannungsverlauf am Brennstoffzellen-Stack in

Abhingigkeit des S§/C Verhiltnisses am Reformer bei einer Brennstoffausnutzung von 60 bis
80 %.
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Im nichsten Schritt wurde der Einfluss der Austrittstemperatur am Reformer auf die
Zellspannung untersucht. Diese Temperatur definiert die Reformatgas-Zusammensetzung. Wie
Abbildung 5-7 bereits zeigte, steigt die Wasserstoffausbeute mit der Temperatur bis 750 °C am
Reformer. Abbildung 5-22 zeigt, dass die Zellspannung mit steigender Reformertemperatur
aufgrund des hoheren Wasserstoffanteils zunimmt.
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Abbildung 5-22: Zellspannungsverlauf in Abhédngigkeit der Reformer Temperatur bei
verschiedenen Brennstoffausnutzungen

Eine niedrige Temperatur am Reformer fiihrt wie Abbildung 5-7 bereits zeigte, zu geringer
Wasserstoffausbeute im Reformer. In diesem Bereich beinhilt das Reformat zirka 15 mol-%
Methan, welches bei Kontakt mit dem Katalysator auf der Anode des Brennstoffzellen-Stacks
mit dem iiberschiissigen Wasser reagiert und intern dampfreformiert wird. Da die Reaktion
endotherm ist wird der Stack gekiihlt und die Geblise Leistung des Systems kann reduziert
werden. Das Verhalten der Gebldseleistung bei verschiedenen Reformertemperaturen und
Brennstoffausnutzungen wird in Abbildung 5-23 dargestellt.
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Abbildung 5-23: Geblidseleistung iiber Reformertemperatur fiir verschiedene
Brennstoffausnutzungen.

Die Gebliseleistung beeinflusst direkt den Systemwirkungsgrad. Bei Reformertemperaturen
um die 550 °C konnen daher auch fiir eine Single Path Architektur hohe Wirkungsgrade erreicht
werden. Bei steigender Temperatur am Stack sinkt somit die Systemeffizienz fiir alle
Brennstoffausnutzungen. Bei einer Brennstoffausnutzung von 80 % kann ein
Systemwirkungsgrad von 58 % erreicht werden. Abbildung 5-24 zeigt den Vergleich von
Systemeffizienzen bei verschiedenen Reformertemperaturen und Brennstoffausnutzungen.
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Abbildung 5-24: Systemwirkungsgrad der Single Path Architektur {iber der
Reformertemperatur bei S/C 1,5
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5.3.2 Architektur mit Anodenabgasrezirkulation

Nach der Analyse der Single Path Architektur, wird diese um ein Rezirkulationsgeblise
erweitert. Die Betriebsparameter der Systemuntersuchungen sind in Tabelle 5-4 dargestellt.

Tabelle 5-4: Parameter Set Brennstoffzellen-System Simulation fiir eine Architektur mit
Anodenabgasrezirkulation

Zielleistung S kW

Anzahl der Stacks im System 4

Art der Reformierung Dampfreformierung
Isentropischer Wirkungsgrad Rezirkulationsgebldse 60 %

Mechanischer Wirkungsgrad Rezirkulationsgeblése 50 %

Elektrischer Wirkungsgrad Rezirkulationsgeblése 90 %
Wiérmeverlust adiabat
Rezirkulationsrate 0,5-0,8

Stack Brennstoffausnutzung 60 - 80 %

Variiert wurde in der Simulation die Brennstoffausnutzung am Brennstoffzellen-Stack und die
Rezirkulationsrate des Anodenabgases. Eine Mindestrezirkulation von 50 % ist notig, um fiir
die Reformierung genug Wasserdampf bereitzustellen um das S/C Verhiltnis von 1,5 und somit
einen rufifreien Betrieb zu gewdhrleisten. Die Auswirkungen von verschiedenen
Rezirkulationsraten  auf die  Zellspannung, die  Leistungsanforderungen  des
Rezirkulationsgeblises und auf den Systemwirkungsgrad wurden nédher untersucht.

Abbildung 5-25 zeigt die Auswirkung der Rezirkulation auf die Zellspannung. Die steigende
Rezirkulationsrate von 0,5 — 0,8 fiihrt zu einem Absenken der Zellspannung um 6 mV. Durch
eine erhohte Rezirkulationsrate wird das Reformat am Eingang des Brennstoffzellen-Stacks
zusitzlich mit Wasserdampf und Kohlendioxid angereichert und fithrt daher zu einer
Verringerung der Nernstspannung und der Zellspannung.
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Abbildung 5-25: Zellspannungsverlauf in Abhédngigkeit der Rezirkulationsrate bei
verschiedenen Brennstoffausnutzungen
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In Abbildung 5-26 ist die Gebléseleistung des Rezirkulationsgeblidses dargestellt. Die
Geblidseleistung steigt mit der Erhohung des Durchsatzes und dem resultierenden Druckverlust.
Bei hohere Brennstoffausnutzung steigt der elektrochemische Umsatz im Brennstoffzellen-
Stack und damit die freiwerdende Wiarme. Um vorgegebenen Temperaturfenster zu bleiben,
muss der zugefiihrte Luftmassenstrom erhoht werden.
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Abbildung 5-26: Verlauf der Gebliseleistung in Abhingigkeit der Rezirkulationsrate bei
verschiedenen Brennstoffausnutzungen

Obwohl durch die steigende Rezirkulationsrate, die Zellspannung sinkt und die Gebléseleistung
steigt, kann der Systemwirkungsgrad durch eine Anodenabgasrezirkulation steigen.

Durch die Erhohung der Rezirkulationsrate steigt die Brennstoffausnutzung im System,
wodurch auch die Systemleistung bei gleichbleibendem Brennstoffverbrauch steigen kann. In
Abbildung 5-27 sind die Systemwirkungsgrade fiir verschiedene Brennstoffausnutzungen am
Brennstoffzellen-Stack iiber die Rezirkulationsrate dargestellt. Bei einer Brennstoffausnutzung
von 60 % bei steigender Rezirkulationsrate kann ein Anstieg des Systemwirkungsgrades
beobachtet werden. Im Kontrast dazu, steht ein abfallender Systemwirkungsgrad bei einer
Brennstoffausnutzung von 80 % Dbei steigender Rezirkulationsrate. Um den
Systemwirkungsgrad zu maximieren ist daher eine moglichst niedrige Rezirkulationsrate,
limitiert durch den Wasserbedarf der Reformierung, bei moglichst hoher Brennstoffausnutzung
im Brennstoffzellen-Stack anzustreben.
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6 Schlussfolgerungen und Ausblick

Die durchgefiihrten Untersuchungen liefern folgende Zusammenhinge:

Mit einem Ethanol-betriebenen SOFC Range Extender ist es bereits mit vereinfachter
Single Path Architektur technisch machbar, elektrische Wirkungsgrade 53 — 58 % unter
folgenden Voraussetzungen zu erreichen:

o Die Reformierung erfolgt als reine Dampfreformierung (SR)
o Die Brennstoffausnutzung am Stack > 70 % ist

o Die externe Reformierung erfolgt bei niedrigen Temperaturen, um eine hohere
interne Reformierung im Brennstoffzellen-Stack zu ermdoglichen. Damit wird
die Wirme, die bei der elektrochemischen Reaktion entsteht direkt fiir die
interne Dampfreformierung genutzt und Luftgebldseleistung fiir die
Brennstoffzellen-Stack Kiihlung reduziert

o Die Abwidrmen im System werden mittels Warmetauscher Netzwerk vollstandig
ausgenutzt

o Das System wird stationir betrieben

Die simulativen Untersuchungen haben gezeigt, dass die Wasserstoffausbeute bei SR
mit steigendem Wasseranteil bis zu einem S/C von 4,5 steigt. Dies erweist sich
allerdings am Brennstoffzellen-Stack als nachteilig, weil der dadurch erhohte
Wasserdampfanteil im Reformat zu hohen Partialdriicken des Wassers an der Zelle fiihrt
und dementsprechend die Zellspannung senkt. Ein S/C Verhiltnis von 1,5 hat sich
daher als optimaler Betriebspunkt im System erwiesen, weil damit die RuB3bildung
vermieden und die Zellspannung am Stack je nach Reformertemperatur zwischen 0,84
und 0,87 V hochgehalten werden kann.

Die Brennstoffausnutzung am Brennstoffzellen-Stack hat groen Einfluss auf den
elektrischen Wirkungsgrad. Der Maximalwert ist von Zell- und Stack Technologie und
Hersteller unterschiedlich. Wihrend den experimentellen Untersuchungen konnte eine
Brennstoffausnutzung von 80 % nachgewiesen werden. Generell fiihrt eine hohe
Brennstoffausnutzung immer zu hohen Wirkungsgraden.

Die komplexere Architektur mit Anodenabgasrezirkulation hat gezeigt, dass eine
Rezirkulation zu hoheren Systemeffizienzen gegeniiber der Single Path Architektur
fiihren kann. Die Rezirkulation fiihrt zu einer Erhohung der Brennstoffausnutzung im
System, weil das im Brennstoffzellen-Stack nicht elektrochemisch umgewandelte
Synthesegas wiederverwendet wird.

Die hochsten Systemwirkungsgrade werden bei hoher Brennstoffausnutzung am
Brennstoftfzellen-Stack und niedrigen Rezirkulationsraten erreicht.

Um eine ruBfreie Ethanol-Dampf-Reformierung zu gewéhrleisten, muss bei einer
Brennstoffausnutzung von 80 % zumindest eine Rezirkulationsrate von 50 % angestrebt
werden.

Die Architektur mit Anodenabgasrezirkulation erreicht einen elektrischen
Wirkungsgrad von 60,6 % und liegt damit 2,6 % iiber der maximal moglichen
elektrischen Systemeffizienz des Single Path Systems.

Fiir aussagekriftige Angaben ist die Integration des Wirmemanagements unbedingt
notwendig. Dabei sind vor allem zur Verbesserung der Simulation Untersuchungen an
folgenden Stellen notwendig:
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o Bestimmung und Beriicksichtigung der Wiarmeverluste

o Wirmeiibergang Oxidationskatalysator auf Reformer und Verdampfer
o Temperatur und Druckdifferenz des Rezirkulationsgebldses AT, Ap

o Wairmeiibergange zwischen Systemabgas und Kathodenluft

o Wirmetauscher Anpassung Anodengas zu Kathodengas vor dem Eintritt in die
Brennstoffzelle

o Mogliche Trocknung von Synthesegas nach der Reformierung

o Mogliche Kiihlung und Trocknung des Anodenabgases vor dem
Rezirkulationsgeblise

Eine Durchfiihrung des Wirmemanagements mittels automatisierter Pinch Analyse
wire wiinschenswert, um das optimale Wirmetauscher Netzwerk zu definieren. Das
konnte zu einer weiteren Wirkungsgradsteigerung fiihren.

Der Einsatz bzw. die technische Machbarkeit einer Strahlpumpe fiir den Ethanol
Betrieb sollte untersucht werden. Der Einsatz wiirde die Stdrken der untersuchten
Architekturen vereinen und ein simples System mit hoher Brennstoffausnutzung und
dementsprechend hohem Wirkungsgrad hervorbringen.

Aus der Evaluierung der Priifstandmessungen mit den Simulationsergebnissen konnen folgende
Schlussfolgerungen abgeleitet werden:

Die Reformierung von reinem Ethanol ist problemlos moglich.

o Eine bessere Aufbereitung des Brennstoffs vor der Reformierung kann zu einer
hoheren Wasserstoffausbeute fithren, dabei miissen Parameter wie Kosten oder
Bauraum beriicksichtigt werden.

Fiir eine erste Abschétzung der Temperaturen und Gaszusammensetzungen im System
ist diese Simulation sehr zufriedenstellend. Der Grof3teil der Priifstandergebnisse
stimmt mit der Simulation iiberein.

Fir genauere Aussagen iiber das Temperaturverhalten und die damit verbundene
Gaszusammensetzung ist ein numerisches Modell notwendig.

Um die Wairmeiiberginge genauer zu bestimmen, wire eine CFD Simulation
notwendig, um aussagekréftige Ergebnisse zu erzielen.

Abschlieend kann festgehalten werden, dass die technische Machbarkeit eines Ethanol-
betriebenes SOFC-Systems als Range Extender nachgewiesen wurde, aber weitere Versuche
zur Charakterisierung zwingend notwendig sind. Das System hat aber zweifellos vor allem auf
dem siidamerikanischen Markt das Potenzial, die Reichweite eines Elektrofahrzeuges auf eine
umweltschonende Weise zu verlingern. Das SOFC-System kann helfen, die derzeit
flichendeckend nicht ausreichende Wasserstoff-Infrastruktur in Mérkten au3erhalb von Europa
zu iiberbriicken.
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Anhang
A Realisierung in MATLAB-Simulink

Die Berechnungen wurden als Signal Flussdiagramme im MATLAB Simulink zur Losung der
zuvor beschriebenen Gleichungssysteme integriert. Die erstellten Gleichungssysteme der
einzelnen Komponenten und die dazugehorigen Stoffwerte werden dem Programm mittels
einer MATLAB-Funktion iibergeben. Die Funktion zur Berechnung der Ausgangsgrof3en einer
Komponente kann aus mehreren Unterfunktionen bestehen. So kann z.B. die Umrechnung der
Einheiten, die Berechnung des Druckverlustes oder die Mischung von Gasen in verschiedenen
Komponenten eingesetzt werden.

Die Eingangsgroflen jeder Funktion werden in einem MATLAB-Skript definiert, um den
Uberblick iiber die Systemberechnung zu erhalten und eine rasche Variation zu erméoglichen.
Abbildung A-1 zeigt einen Auszug aus dem MATLAB-Skript, in dem die Eingangsgrofen der
Komponenten und des Gesamtsystems definiert und im nichsten Schritt an den Workspace
iibergeben werden.

& %% General values

= standard litres=22.414; %[NL/mol]

8- Molar mass fuel=46.06844; %[g/mol]--> Ethancol

L= Molar mass water=18; %[g/mol]

10 — mass_fraction ethanol content fuel=0.34; %t [mass-%] if water blended
11 = mass_fraction water content fuel=l-mass fraction ethanol content_ fuel; 3 [ma=s-%]
12

13 %% Define Input Paramenters

14 %% Cathode Air IN

15 - T Cathode Air IN=273.15+60; %[K]

16 — p Cathode Air IN=1.33%10"5; %[FPz]

17 - Vflow Cathode Air TIN=35000; %[NL/h]

1z %% Fuel IN

13 - T Fuel IN=2T73.15+25; F[E]

[=]
|

p_Fuel TH=1.33*10"5; 3%[Pa]
mflow Fuel IN=833; %[g/h]

%% Reformer Air

T Reformer Rir TN=273.15+60; %F[E]
p_Reformer Air IN=1.33*10"5; %[Pa]
Vilow Beformer Air IN=1000; %[HNL/h]

Abbildung A-1

Damit sind alle Werte, die zur Berechnung benotigt werden, in das Programm eingespeist. Die
Komponentenberechnung kann direkt in MATLAB ausgefiihrt und die Ausgangsgro3en der
jeweiligen Komponente bestimmt werden. Um die Komponenten zu Subsystemen bzw. zu
einem Gesamtsystem zu verschalten, wurde der Ansatz einer Simulink-Darstellung und -
Verschaltung gewihlt. Damit konnen bereits bestehende Komponentenberechnungen
eingebunden werden. In Abbildung A-2 sind der Ablauf des Programms und die Beschreibung
der Arbeitsschritte, die in der funktionalen MATLAB-Programmierung und die in der
objektorientierten Simulink-Programmierung ablaufen, abgebildet.

W Ry
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Gleichungssysteme der
Berechnung der Komponenten

— Stoffwerte aus Datenbank

~1— Definition Eingangsgrofien

Matlab/Simulink

‘Matlab ] | Simulink
N Gleichungssysteme der einzelnen Komponenten Gleichungssysteme der einzelnen Komponenten
in Matlab Funktion in Matlab Funktion

—» Definition der Eingangsgrofen im Matlab Skript

v ¥

EingangsgriRen aus dem “Workspace” oder
verschaltener Simulink Komponente

Berechnung der Ausgangsgrifen in der Matlab Eingangsgréfen an Matlab Komponenten
Funktion Funktion

Eingangsgréfen an den “Workspace” e

Ausgangsgrofen der Komponente an andere
Komponenten oder an das Subsystem

v

AusgangsgroBen der Komponente oder des
Subsystems an anderes Subsystem

¥

AusgangsgriBen der Subsysteme an das
Gesamtsystem

— Ausgangssgrofen an den “Workspace” ]

> Graphische Auswertung

> Sankey Diagramm

Abbildung A-2: Ablaufdiagramm der Berechnung des Gesamtsystems in MATLAB-Simulink

Die Ubergabe der Berechnungsfunktion aus MATLAB in Simulink erfolgt anhand des
Simulink-Blocks ,,Interpreted Matlab Function* aus der Simulink-Bibliothek. Abbildung A-3
zeigt den Aufbau der Stack-Komponente und wie die EingangsgroBen an die MATLAB-
Funktion der Stack-Berechnung nach Simulink iibertragen werden.
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Abbildung A-3: Ubergabe der MATLAB-Funktion in Simulink

Die Berechnung der Ausgangsgroen erfolgt in MATLAB, nachdem die Eingangsgrofen in
Simulink von anderen verschalteten Komponenten oder aus dem Workspace direkt an die
MATLAB-Funktion iibergeben wurden. Abbildung A-4 zeigt die Verbindung zwischen der
MATLAB-Funktion und dem Simulink-Modellen.

"% Function Block Parameters: MATLAB Fcn X
Interpreted MATLAB Function

Pass the input values to a MATLAB function for evaluation. The
function must return a single value having the dimensions specified by
'Output dimensions' and 'Collapse 2-D results to 1-D'.

Examples: sin, sin(u), foo(u(1), u(2))

Parameters

MATLAB function:
lsofc_stack(u(1),u(2),[u(3),u(4),u(S),u(6),u(7),u(8),u(9),u(10),u(11),

Output dimensions:
|42 |

Abbildung A-4: Ubergabe der EingangsgroBen aus Simulink zur MATLAB-Funktion

In Simulink werden die Komponenten miteinander verschalten und eine Systemsimulation
aufgebaut. Gleichzeitig werden die verschalteten Komponenten zu Subsystemen ,,geclustert*,
um den Uberblick zu behalten. Somit ist es moglich, die Simulation so darzustellen, dass das
Flussdiagramm bzw. der mechanische Aufbau des Systems nachvollziehbar sind.

Abbildung A-5 zeigt die Gesamtsystemsimulation auf der obersten Ebene. Sie besteht aus den
Subsystemen der Medienversorgung, der Gasaufbereitung, des Stack-Moduls und den
Verschaltungen durch die Riickfithrung des Stack-Abgases, das in der Gasaufbereitung zum
Wirmeaustausch genutzt wird, sowie die teilweise Rezirkulation des Anodenabgases zur
Gasaufbereitungseinheit.
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Abbildung A-5: Subsysteme zur Gesamtsystemsimulation verschalten

Das Subsystem der Gasaufbereitung besteht weiter aus den Subsystemen der Anoden-,
Kathoden- sowie der Abgaslinie. In der Anodenlinie wird die Berechnung des Teilsystems
Verdampfer und des Teilsystems Reformierung durchgefiihrt. In der Abgaslinie wird das
iberfliissige Anodenabgas durch Zugabe des Kathodenabgases vollstindig nachverbrannt. In
der Kathodenlinie wird der Wirmeaustausch zwischen frischer Kathodenluft und dem
nachverbrannten Abgas betrachtet. Abbildung A-6 zeigt die Subsysteme der Gasaufbereitung.

|
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|
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C2 > »| Cathode_Hex_Air_IN Cathode_Hex_Air_Out
Cathode_Hex_Air_IN Cathode_Hex_Air_Out
Cathode_Line
Oxicat_Exhaust_IN Oxicat_Exhaustgas_OUT -T-
Oxicat_Exhaugt_IN .
- - Exhaust_Line Oxcat_Exhaustgas_OUT

Abbildung A-6: Subsysteme der Gasaufbereitungseinheit

Die Berechnung des Teilsystems Brennstoffzellen-Stack findet im Subsystem Stack-Modul
statt. Hier werden mehrere Stacks mit wirmeaustauschenden Verteilern verschalten. Der
Aufbau des Stack-Moduls ist in Abbildung A-7 zu sehen.
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Abbildung A-7: Subsystem des Stack-Moduls

Nachdem die Schleifenberechnungen des Gesamtsystems abgeschlossen sind, werden die
AusgangsgroBen an den Workspace in MATLAB iibergeben und zur weiteren Verarbeitung

und Darstellung abgespeichert.
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B Leistungsberechnung SOFC Range Extender System

Das SOFC Range Extender System erweitert die Reichweite eines batteriebetriebenen
Lieferfahrzeuges. Um die Groe des SOFC-Systems zu bestimmen, wurde eine simulative
Analyse des Zielfahrzeuges und des batterieelektrischen Antriebskonzepts mit Range Extender
Unterstiitzung durchgefiihrt. Die geforderte Leistung des Range Extenders und
dementsprechend des SOFC-Systems dient als Grundlage der weiteren Architektur Analysen.
Zur Auslegung der Leistung und der durchschnittlich geforderten elektrischen Energie wurden
zwei Fahrzyklen von Zustellfahrzeugen herangezogen. Tabelle B-1 beschreibt die Fahrzeug-
und Antriebsstrang Spezifikationen des rein batterieelektrischen Fahrzeugs.

Tabelle B-1: Spezifikationen des Zielfahrzeuges und dessen batterieelektrischen
Antriebsstrangs [23]

Vehicle Nissa e-NV200
— |Model Year 2015
% Vehicle Class BEY Van
é Engine Description PM AC Synchronous
Transmission Description Single ratio trans.
Drivetrain Description FWD
Total Length 4560 mm
@ |Total Width 2011 mm
o |[Total Height 1858 mm
2 |Wheelbase 2725 mm
< |Curb Weight 1542 kg
= |Gross Weight 2220 kg
Weight distribution 0,93 FA [ RA
o Frontal Area 2,73 m2
& & [Drag coefficient 0,31
2 ‘g Driving Resistan coef. A 177,3 N
¢ © |Driving Resistan coef. B 0,16 N/kmh
£ a Driving Resistan coef. C 0,0456 N/kmhz2
= Reference Vehicle Mass 1644,3 kg
«x 2 |Transmission Ratio 8,301
= & [Tire Size 18565 R15
= |Dynamic Rolling Radius 302 mm
EM Peak Power 80 kW
= |EM Max Speed 10500 pm
EM Max Torque 254 Nm
Number of Cells 192
E Battery Idle Voltage 360 i
B |Storage Capacity 24 kWh
Max DC/DC Converter Power 50 kWh

Tabelle B-2: Gewichtsvariationen in Abhéngigkeit der Antriebsstrangkonfiguration [23]

Test weight Comment
[ke]
Battery alone | empty 1542 Curb weight
Battery alone full 2220 Gross weight
Batt. + SOFC | empty 1682 Curb + 100kg SOFC + 40kg Fuel tank
Batt. + SOFC full 2220 Gross weight

Tabelle B-2 zeigt die Gewichtsvariation basierend aus der Antriebsstrangkonfiguration fiir das
besetzte und das leere Fahrzeug, als Kraftstoff wird unverdiinntes Ethanol mit einem Heizwert
von 26,8 MJ/kg eingesetzt. Abbildung B-1 zeigt den damit vollstindig vorhandenen,
elektrischen Energiespeicher des Fahrzeugs von 154 kWh mit einem 40 1 Ethanol Tank unter
der Annahme, dass das SOFC-System einen elektrischen Wirkungsgrad von 55 % erzielt.
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Li-Ion Battery: 24 kWh
&

SOFC (pure ethanol) 154 kWh
401 Ethanol: 130 kWh

Abbildung B-8: Zur Verfiigung stehender elektrischer Energiespeicher [23]

Abbildung B-2 vergleicht verschiedene Fahrzyklen und deren durchschnittlich geforderte
Leistung. Aus der Darstellung ist ersichtlich, dass bereits ein 5 kW SOFC Range Extender die
durchschnittliche Leistung des Lieferfahrzeuges decken kann. Daher wird diese Leistung fiir
die weiteren Untersuchungen aus SOFC-Systemebene als Zielleistung gewihlt.
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Abbildung B-9: Durchschnittlich benétigte Leistung des Zielfahrzeuges fiir verschiedene
Fahrzyklen [23]



