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Zusammenfassung

In Zeiten zunehmender Rohstoffknappheit und fortschreitendem Klimawandel zeigt sich ein
starker Trend im mobilen Sektor hinsichtlich Alternativen in der Energiebereitstellung. [14, 52]
Die Solid-Oxide-Fuel-Cell (SOFC)-Technologie kann mit einem elektrischen Wirkungsgrad
von Uber 50 % eine unmittelbare wirtschaftliche Alternative zu handelsiblichen
Dieselgeneratoren (< 40 % elektrischer Wirkungsgrad) darstellen. [51] Die Realisierung
hocheffizienter Systeme durch Kombination eines SOFC-Systems mit der Reformierung
hoherer Kohlenwasserstoffe ist mit einigen technischen Herausforderungen verbunden, fur die
es Losungen zu finden gilt.

Das hohe Marktpotential und die Flexibilitat des Systemdesigns wird in dieser Arbeit durch die
Identifikation von verfahrenstechnischen Optimierungsmdglichkeiten  mittels  einer
experimentell-theoretischen Analyse verdeutlicht. Einem Uberblick tiber die Komponenten
eines hocheffizienten SOFC-Systems mit Anodengasrezirkulation folgt die Darstellung der
softwarebasierten Modellierung. Das Modell wird mit Hilfe vorliegender experimenteller
Versuchsdaten aus dem Fordervorhaben ,Schiffsintegration Brennstoffzelle® (SchlBZ) im
Rahmen des .Nationalen Innovationsprogramms Wasserstoff- und
Brennstoffzellentechnologie“ (NIP) validiert. Im Zuge des Vorhabens wurde ein skalierbarer
50 kW Versuchstrager entwickelt, der fur die maritime Anwendung zugelassen ist und zu
Demonstrationszwecken an Land betrieben wird. Als Energietrager dient schwefelarmer
Diesel, welcher bei unter 600 °C in einem Reformer in ein Synthesegas umgesetzt und der
Brennstoffzelle zugefuhrt wird. Auf der Modellierung des Versuchstragers aufbauend werden
unterschiedliche Betriebskonzepte in Abhéngigkeit des Temperaturniveaus der Rezirkulation
diskutiert. Die theoretische Analyse der Betriebskonzepte zeigt, dass im Zuge einer
Temperatursteigerung der Rezirkulation von 120 °C auf 350 °C bereits eine Effizienzerhéhung
um 14 % erreicht werden kann. Diese Optimierung resultiert insbesondere aus den
maximierten Rezirkulationsraten (> 60 %) und der im Vergleich zur experimentellen
Prozessfilhrung hohen Brennstoffnutzung (> 50 %). Die Brennstoffflexibilitat der SOFC
ermdglicht zukinftig die Abkehr von fossilen Rohstoffen. Die Verwendung alternativer
Energietrager kann neben der erhéhten Nachhaltigkeit des Systems auch prozessuale Vorteile
darstellen. Vornehmlich werden in Anlehnung an die Trendanalysen in [14, 52, 77, 87] Liquified
Natural Gas (LNG), Ammoniak und Isopropanol als Alternativen zum Diesel betrachtet.
AbschlieRend werden in einer analytischen Herangehensweise Potentiale zur Steigerung der
Leistungsfahigkeit aufgedeckt. Aus einer theoretischen Betrachtung der
Degradationsmechanismen eines SOFC-Systems und durch Verknlpfung der Erkenntnisse
mit den empirischen Erfahrungen, werden Riickschliisse zur Erhéhung der Langlebigkeit eines
Systemdesigns gezogen. Neben materialwissenschaftlichen Aspekten tragt die geschickte

Abstimmung von Betriebsparametern zu einer Degradationshemmung bei. Als Beispiel seien



hier der Einfluss der Partialdriicke auf die Nickeloxidation an der Anode sowie der Feuchtigkeit
des Brenngases auf die Phasenibergange des Chroms genannt. Die technischen
Herausforderungen hinsichtlich der Leistungsbegrenzungen, die durch Experimente mit dem
Versuchstrager identifiziert werden konnten, werden systematisch in Kapitel 4.2 dargelegt und
Losungsansatze zur optimalen Ausgestaltung eines langlebigen und effizienten Systems
entwickelt. Schlisselindikatoren sind die Wasserverdampfung, das Warmekonzept sowie die
Ausgestaltung der Rezirkulation. Abgeschlossen wird die Leistungsféhigkeitsanalyse durch
die Konzeptionierung eines holistischen Fehlermanagements. Die ganzheitliche Betrachtung
berlcksichtigt sowohl  Degradationsmechanismen als auch leistungshemmende
Betriebsfaktoren sowie korrelierende Effekte. Das Konzept unterstitzt die Definition von
Steuerungs- und Uberwachungsfunktionen in zukiinftigen Systemdesigns und bereitet auf

eine préemptiv gestaltete Automation vor.

Stichworte: SOFC, Brennstoffzellenmodellierung, Leistungsfahigkeitsanalyse,
Fehlermanagement, Degradation



Abstract

Experimental and Theoretical Optimization Analysis of a SOFC
System with Anode Gas Recirculation

The ongoing climate change and the associated scarcity of fossil resources as well as strongly
regulated emissions are forcing a trend towards alternative energy conversion in the transport
sector. [14, 52] Compared to a standard diesel generator with electrical efficiencies lower 30 %
the Solid Oxide Fuel Cell (SOFC) promises high efficiencies above 50 %. [51] Nevertheless,
the development of maximal efficient systems based on a SOFC and reforming of higher
hydrocarbons is challenging.

The high market potential and the flexibility of system design will be illustrated by identifying
procedural optimization measures in an experimental and theoretical analysis. A technology
overview of a SOFC-system with anode off gas cycling is followed by a software-based
modelling. The model is validated by experimental data from the project “Schiffsintegration
Brennstoffzelle” (SchiBZ) funded by the German “National Innovation Program Hydrogen and
Fuel Cell Technology” (NIP). The project SchiIBZ developed and tested a scalable 50 kW
demonstrator for a maritime application. The demonstrator is fueled by low-sulfur diesel. A
steam-reforming process unit with an operating temperature below 600 °C is coupled with the
fuel cell system. The software-based simulation is used to analyze different operation
conditions resulting from a variety in the operating temperature in the anode off gas cycle.
Increasing the temperature from 120 °C up to 350 °C can enhance the system efficiency by
14 %. This optimization is caused by higher recycle rates (> 60 %) and fuel utilization (> 50 %).
Furthermore, the fuel flexibility of the SOFC enables the renunciation of fossil energy carriers.
Beneath the increasing sustainability the usage of alternative energy carriers comes along with
some procedural benefits. Based on the trend analysis in [14, 52, 77] the usage of Liquified
Natural Gas (LNG), ammoniac and isopropanol as system fuel are theoretically analysed.
The final chapter includes an approach to identify performance optimizations. A theoretical
analysis of degradation mechanisms is combined with the experimental experience to draw
conclusions regarding system’s durability. A profound understanding of materials science
aspects and a proper adjustment of operation parameters is essential to confine degradation
mechanisms. For example, partial pressure deviations result in nickel oxidation and fuel gas
humidity promotes chrome poisoning. Performance limitations are described in Chapter 4.2.
Different approaches to design an optimized durable and highly efficient system are outlined.
Key indicators are the external water supply, the heating and cooling concept and the design
of the anode off gas cycle. The performance analysis is finalized by a concept of a holistic
failure management. The holistic approach takes both degradation mechanisms and

performance limitations into account. The failure management concept supports the definition



of control and monitoring devices in future system designs and lays the foundation for a pre-

emptive automation.

Key words: SOFC, degradation, performance analysis, fuel cell model, failure management
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Einleitung

Einleitung

In Zeiten zunehmender Rohstoffknappheit wachst das Bestreben, alternative Antriebe
unabhéngig  fossiler  Brennstoffe  fur den  Verkehrssektor zu  etablieren.
Brennstoffzellensysteme erlangten damit in den letzten Jahrzehnten zusehends Bedeutung im
Mobilitatssektor. [14, 77, 86] Das Prinzip der Brennstoffzelle beruht auf der Umwandlung der
chemischen Energie eines Brennstoffs und eines Oxidans in elektrische Energie zur
Lastuiberwindung. [40] Die Brennstoffzellen werden anhand der unterschiedlichen Elektrolyte
und der divergenten Betriebstemperaturen kategorisiert. Hochtemperatursysteme sind in
Kombination mit der Verwendung hoherer Kohlenwasserstoffe besonders qualifiziert. Die
Abwarme des elektrochemischen Prozesses kann fir den Reformierungsprozess eingesetzt
werden. Die Forschung versucht diese Vorteile fir den Mobilitatssektor, [15], in dem derzeit

Niedertemperatursysteme dominieren, nutzbar zu machen.

Ein elektrischer Wirkungsgrad von tber 50 % in einem SOFC-System stellt eine unmittelbare
wirtschaftliche Alternative zu handelslblichen Dieselgeneratoren (elektrischer Wirkungsgrad
< 40 %) dar. [51] Die thyssenkrupp Marine System GmbH hat sich im Rahmen des ,Nationalen
Innovationsprogramm Wasserstoff- und Brennstoffzellentechnologie® (NIP) fir die Nutzung
der SOFC-Technologie als wichtigen Faktor im Rahmen der Schifffahrt eingesetzt, um einen
deutlichen Technologiefortschritt zu demonstrieren. In einer Kooperation mit den
Entwicklungspartnern Blohm & Voss Shipyards GmbH, Ol-Warme-Institut GmbH, Gottfried-
Wilhelm-Leibniz Universitat Hannover, Germanischer Lloyd AG, Rord Braren Bereederungs-
GmbH & Co. KG und Sunfire GmbH ist im Projekt ,Schiffsintegrations-Brennstoffzelle* (SchiBZ)
ein skalierbarer, fur die maritime Verwendung zugelassener 50 kW Versuchstrager entwickelt
und an Land erprobt worden. [51, 63] Die Betriebserfahrung des Projekts SchIBZ diente als
Anstol3 fur die experimentell-theoretische Analyse zur Optimierung hinsichtlich Lebensdauer
und Leistung im Rahmen dieser Arbeit. Das Anlagenkonzept sowie die Versuchsergebnisse

dienen als Referenz der Analyse.

Im Folgenden wird zun&chst ein Uberblick Uber die SOFC-Technologie und zugehérige
Komponenten gegeben. Dieser beinhaltet sowohl die thermodynamischen Grundlagen der
Brennstoffzelle als auch eine Ubersicht tiber den Stand der Technik und des Wissens, um eine
Einordnung der erarbeiteten Konzepte in den Gesamtkontext zu ermdglichen. Neben den
technischen Grundlagen der Brennstoffzelle werden die notwendigen Nebensysteme zum
Betrieb eines Gesamtsystems (Balance of Plant) erlautert. Dazu gehort die Erzeugung des
Brenngases mit der Dampfreformierung nach Christensen [11], wodurch ein Betrieb ohne

zusatzliche Entschwefelung ermdglicht wird. Die Kopplung mit der SOFC und die dadurch



vorhandene Abwérme ermdglicht ein Temperaturniveau, das die Vorreformierung beguinstigt
Die endotherme Dampfreformierung stellt in diesem Fall keinen energetischen Nachteil dar.
Der Anteil an Methan, der im Zuge der Vorreformierung im Synthesegas vorhanden ist, wird
an der nickelbasierten Anode intern reformiert und tragt somit zur elektrochemischen

Energiewandlung bei.

In Kapitel 2 wird die Modellierung des Systems mit der Software CHEMCAD sowie die
Validierung anhand experimenteller Werte beschrieben und eine Sensitivitatsanalyse bezogen
auf die Anderung der thermischen Massen im System vorgestellt. Kapitel 3 beschaftigt sich
mit der Darstellung verschiedenster Betriebskonzepte. Dabei stehen die Auswahl eines
Rezirkulationskonzepts in Abh&ngigkeit des Temperaturniveaus sowie die Starken- und
Schwachenanalyse verschiedener Energietrager im Fokus. In Kapitel 4 folgt dann auf Basis
der vorhergehenden Erkenntnisse die experimentell-theoretische Leistungsfahigkeitsanalyse.
Dabei werden neben den bauteilspezifischen, degradationsférdernden Mechanismen
betriebliche Einflussfaktoren auf die Langlebigkeit des Systems diskutiert. Die Interpretation
der experimentellen Daten aus dem Betrieb des Versuchstragers wird in Kombination mit der
transienten Modellierung des Systems genutzt, Potentiale zur Leistungssteigerung herzuleiten.
Abgeschlossen wird das Kapitel durch eine Konzeptionierung eines holistischen
Fehlermanagements, um in der Ausgestaltung eines zukinftigen Automationskonzepts eine
sinnvolle Parametrierung zu ermdglichen. Dabei werden die Erkenntnisse der experimentell-
theoretischen Analyse genutzt, um eine Indikation fir das Design des Fehlermanagements zu
geben. Final wird neben einer abschlieBenden Zusammenfassung der Erkenntnisse ein

Ausblick auf die Verwertung der in dieser Arbeit dargestellten Ergebnisse gegeben.



Grundlagen der SOFC-Technologie

1. Grundlagen der SOFC-Technologie

Die SOFC-Technologie bietet gegentber anderen Brennstoffzellen zahlreiche Vorzige.
Neben der Verwendbarkeit unterschiedlicher H-C-Verbindungen sind eine hocheffiziente
Leistungswandlung, die interne Reformierung und die Mdglichkeit der Abwarmenutzung
maldgeblich fur die Attraktivitat der SOFC. [15] Aus wirtschaftlich-6kologischer Sicht positiv
sind die Entbehrlichkeit von Edelmetallen [49] und die niedrigen Schadstoffemissionen. [15]
Schwierigkeiten bei der Werkstoffauswahl und die Gefahr von thermischen Spannungen sind

die wesentlichen Nachteile von Hochtemperaturzellen. [49]

Die Tabelle 1-1 zeigt die genannten Vor- und Nachteile zusammenfassend.

Tabelle 1-1 Vor- und Nachteile SOFC

Vorteile Nachteile
Einsetzbarkeit verschiedener Kraftstoffe - Thermische Spannungen
CO Toleranz - Werkstoffauswahl bei hohen
Effizienz Temperaturen
Abwarmenutzung - Isolationsaufwand

Interne Reformierung - Rekuperation durch Warmeintegration

Keine Edelmetalle
Hohe Stromdichten
Niedrige Schadstoffemissionen (NOy)

+ 4+ + + + + + o+

1.1 Zelldesign

Die Brennstoffzelle dieses Anwendungsfalls ist mit einem planaren Zelldesign ausgelegt
worden. Die Abbildung 1-1 gibt eine Ubersicht iiber weitere in der Praxis tibliche Konzepte. In
der planaren Bauweise, auch Flachzellenkonzept, werden die Einzelzellen bipolar ge stapelt.
Eine Einzelzelle wird durch Elektrolyt, Kathode und Anode gebildet. Gasdichte Bipolarplatten
trennen die Einzelzellen voneinander, s. Abbildung 1-1. [49] Die Einleitung der Reaktionsgase

erfolgt durch parallel angeordnete Gaskénale im Gleichstrom an Kathode und Anode.

Hohe Energie- und Leistungsdichten sind bei der bipolaren, ebenen Stapelung durch den
selbstragenden Aufbau und den niedrigen ohmschen Widerstand (< 0,3 Q/cm2 [73]) mdglich.
Thermische Spannungen durch hohe Betriebstemperaturen flhren dazu, dass die grof3te
Schwachstelle die Abdichtung der Zellen ist. [15, 49]



Current flow b )

|
|

9
§0

W
§.
900

s

.§Q
9

e

.§.
§O§.’.

®
.§§

¢

InteroonnEd/
Cathode
Electrolyte————"""

Anod e=———————]
Air-feed tul

Current flow

Current flow
C) d ) Brennstoff

(H%, CO) metallisches
Endpiate , Verbindungsstiick
Anode S 7 /
Electrolyte -

Cathode

Fuel flow Anode

Elekrolyt

Bipolar seperator

Oxidant flow plate

Anode Nach- = — Kathode

Electrolyte verbrennung
Cathode

End plate
Luft

Abbildung 1-1 Ubersicht Zelldesign a) Tubuléres Design, Quelle: [15] b) Monolithkonzept, Quelle: [2] c)
Planares Design, Quelle: [81]  d) Sulzer Hexis, Quelle: [76]

Fuel flow

metallisches

Oxidant flow Verbindungsstick

1.2 Systemkomponenten der Brennstoffzelle

In diesem Kapitel gilt es, eine Vorstellung der wesentlichen Funktionsweise der Brennstoffzelle
sowie zugehoriger Elemente zu erlangen. Elektrochemische Vorgdnge und die
Komponenteneigenschaften werden erlautert. Es wird weiterhin ein grober Uberblick tiber die
Materialauswahl gegeben.

Die Abbildung 1-2 veranschaulicht das Funktionsprinzip der SOFC. Der zugeflhrte
Wasserstoff oxidiert an der Anode, wodurch ein elektrochemisches Potential entsteht. Dieses
kann Uber einen aufReren Verbraucher abgerufen werden. Der Sauerstoff an der Kathode wird
durch die freien Elektronen reduziert. Der Elektrolyt ist durchlassig fur die entstandenen
Sauerstoffionen, sodass der Wasserstoff an der Dreiphasengrenze Elektrode/Elektrolyt/

Gasphase mit dem diffundierten Sauerstoffion an der Anode zu Wasser H,O reagiert. [62]
Hz + 0.5 02 - H:O

H, HO
: "
prode  0p0NDLO O O—
[

Electrolyte ‘.--i o*

2e

i
@) O 0O 0O
Cathode O O O O O
120,

Abbildung 1-2 Funktionsprinzip SOFC, Quelle: [62]
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Grundlagen der SOFC-Technologie

1.2.1 Anode

Der zugefuhrte Energietrager (H2, CH4, CO) wird an der Anode oxidiert. Durch die negative
Ladung entsteht ein elektrisches Potential zwischen Anode und Kathode. [49, 84] Die
Reaktionsablaufe werden in Kapitel 2.3 im Detail erlautert.

Die Anode besteht aus einem mit Nickel versetztem yttriumstabilisiertem Zirkoniumdioxid
Cermet (Ni-YSZ). Der Anteil an Nickel wird durch einen Kompromiss aus verschlechterter
Warmeausdehnung und nachlassender Elektronenleitfahigkeit bestimmt. Der Nickel fuhrt zu
einer erhthten Empfindlichkeit gegeniber Schwefel und der Notwendigkeit einer
reduzierenden Umgebung an der Anode. [15] Die Auswahl des Anodenmaterials ist im

Allgemeinen durch folgende Kriterien determiniert:

- Stabilitat in stark reduzierender Umgebung [84]

- Elektrische Leitfahigkeit > 120 S/cm [49]

- Geringe ionische Leitfahigkeit [15]

- Porositat 20 - 40 % [49]

- Bestandigkeit bei hohen Temperaturen ~1000 °C und die Kompatibilitat des

Warmeausdehnungskoeffizienten zu anderen Bauteilen [15]

1.2.2 Kathode

An der Kathode erfolgt die Reduktion des Sauerstoffs, wodurch eine positive Ladung vorliegt.

Es kann zur Reaktion Luftsauerstoff oder reiner Sauerstoff zugefuhrt werden. [85]

Aufgrund der guten Kompatibilitit zum Elektrolytmaterial YZS wund der hohen
elektrokatalytischen Aktivitat wird die Kathode aus strontiumdotierten LaMnO3; (LSM) gefertigt.
Bei niedrigen und mittleren Temperaturen sind andere Materialien auszuwahlen, um eine

Gefahr der Chromvergiftung an der Kathode zu vermeiden. [15]

Einflussfaktoren der Materialauswahl sind:

- Chemische Stabilitat in stark oxidierender Umgebung [84]

- Interaktion mit keramischen Interkonnektoren [15]

- Elektronische Leitfahigkeit > 50 S/cm [49]

- Hohe ionische Leitfahigkeit [84]

- Warmeausdehnungskoeffizient kompatibel zu anderen Bauteilen [15]
- Porositat ~ 30 % [49]



1.2.3  Elektrolyt

Der Elektrolyt, zumeist Perowskite (festoxide Keramik), bildet die Verbindung zwischen Anode
und Kathode. Zur Beglnstigung der lonendiffusion weist er eine hohe ionische Leitfahigkeit
auf. Um Kurzschlisse zu verhindern sind eine geringe elektrische Leitféahigkeit sowie
Gasdichtigkeit erforderlich. [49, 84] Unter Beachtung der thermischen Warmeausdehnungs-
koeffizienten findet vor allem YSZ breite Anwendung. [84]

1.2.4 Interkonnektor

Anode und Kathode benachbarter Zellen werden durch Interkonnektoren getrennt. Mal3geblich
fur die Werkstoffauswahl sind die physikalische und chemische Stabilitat. [15] Bei planarem
Zelldesign werden Bipolarplatten mit gefrasten Gaskandlen eingesetzt. Uber die
Ausgestaltung der Gaskanédle kann die Verteilung des Brenngases oder der Luft an der
Kathode beeinflusst werden. Die Bipolarplatte bildet Plus- oder auch Minuspol jeweils einer zu
verbindenden Zelle. Eine gute elektrische Leitfahigkeit wird vorausgesetzt. [7] Die grofte
Herausforderung beim Einsatz keramischer Interkonnektoren besteht in der Beherrschung der
Zerbrechlichkeit. Zur Unterstitzung eines guten Kontakts werden teilweise Pasten oder Filze

verwendet. [15]

1.2.5 Dichtungen

Es ist entscheidend, einen Gasaustritt in die Umgebung sowie die Mischung von Reaktanden
am Rand der bipolaren Einheit eines Stacks zu verhindern. [15] Der Einsatz von Dichtungen
wird durch die hohe Betriebstemperatur und die Gefahr von thermischen Spannungen
erschwert. [49] Glaswerkstoffe haben sich zur Abdichtung von SOFC bewahrt. Erprobt werden
derzeit elastische Dichtungen, die sich der Temperatur entsprechend verformen und dabei

kompatibel zu umliegenden Materialien sind. [15]
1.3 Thermodynamik

Die Brennstoffzelle ist ein tertidares galvanisches Element. Die chemische Energie der
permanent zugeflhrten Reaktanden wird direkt in elektrische Energie gewandelt. [28] Im
Vergleich zu anderen Brennstoffzellen (PEMFC) kénnen in der SOFC neben Wasserstoff auch
Kohlenmonoxid und Methan umgesetzt werden. Das fiihrt zu drei primaren Reaktionen
innerhalb der Zelle [85]:

H, +0.50, - H,0 (Knallgasreaktion) AH® (p,T) = —241,8 k] /mol (1.2)

CO+ 0.50, > CO, AH(p,T) = —283,1kJ/mol  (1.2)
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CH, + 20, - CO, + 2 Hy0 AH(p,T) = —802,3 kJ/mol  (1.3)

Die molare Reaktionsenthalpie unter Standardbedingungen (p = 1bar; T = 298 K) ist mit AH°
gegeben. Wasser wird dabei als gasformig angenommen. In flissigem Zustand resultiert die
hohere Bildungsenthalpie des Wassers in einer héheren Heizwertspannung. [49]

Aus der Verbrennungswérme folgt die Heizwertspannung nach Gleichung (1.4). Bei der
Heizwertspannung handelt es sich um eine theoretische Gré3e fur die maximale Zellspannung.
[85]

Eipn=—— (1.4)

z  Aquivalentzahl, bspw. z = 2 fiir H>und CO
F Faradaykonstante 96485,3365 C/mol

Die Potentialdifferenz zwischen den Polen entspricht der Leerlaufspannung, wenn kein
aulBerer Strom anliegt. Diese maximal nutzbare Spannung ist durch die freie

Reaktionsenthalpie determiniert. Es gilt unter Standardbedingungen folgende Gleichung [49]:

AG°
Ey, = — — (1.5)
mit der Gibbs Energie [15]
AG =AH —T-AS (1.6)

AG Differenz molare freie Gibbs Energie
T thermodynamische Temperatur
AS Entropiedifferenz

Aus der Beziehung der elektrischen Arbeit zur Reaktionsisotherme ergibt sich die
Nernstspannung, [75]. Die Nernstspannung AEy ,s. Gleichung (1.11), bertcksichtigt
Abweichungen von den Standardbedingungen (Temperatur, Druck und Gaskonzentration).
[85] Der Partialdruck p; einer Komponente in einem idealen Gas ist definiert als das Produkt

aus Molanteil im Gas und Gesamtdruck. [48]

Reaktionsisotherme:

AG=—-RxT*InK,+R*Tx*In[][;a;" (1.7)

Elektrische Arbeit:
W, =AG=—1xt+xAE =z+F*AE (1.8)
—zxF*AE=—R*TxInK.+R=T*In[];q; (1.9)

AE =2 «nk, — % «In[l;a;" (1.10)

Z*xF




Mit AEy = Eokar — Eoan = % *In K, folgt die Nernstgleichung:
AEy = AE; ——-In[];a}" (1.11)

mit Gleichung (1.12) fur ideale Gase

a, = ¢ = % (1.12)

Fir die SOFC folgt damit aus den Reaktionsgleichungen (1.1) - (1.3) [85]:

RT PH,0

ENHZ = EO,HZ _;'lanz.ng_g (113)
R'T bco

ENCO = EO,CO - ; - ln o - ;gg (114)

2
RT Pco, PH,0
ln —2—22°

Ench, = Eocn, o (1.15)

2
PCHy" pOZ

R universelle Gaskonstante; 8314 kj/kmol-K
a; Aktivitit der Komponente i
v; Stochiometriefaktor der Komponte i
pi Partialdriicke
p° Standarddruck; 1 bar
¢ Konzentration der Komponente i
K. Gleichgewichtskonstante der Teilkonzentration
E, Reversible Zellspannung unter Standardbedingungen (298 K, 1 bar)

Bei Vorliegen eines Synthesegases als Mischung von Wasserstoff, Kohlenmonoxid und
Methan lasst sich die Nernstspannung durch Gleichung (1.16) fir die gleichzeitige
elektrochemische Wandlung von Kohlenmonoxid und Wasserstoff bestimmen, [13]. Wobei
aufgrund der hdheren Aktivierungsenergie der elektrochemischen Umsetzung von Methan und
unter der Berlcksichtigung der internen Reformierung lediglich Kohlenmonoxid und
Wasserstoff als Edukte vorausgesetzt werden. Es wird vereinfachend das Standardpotenzial
von Wasserstoff fiir die reversible Zellspannungsdifferenz AE, eingesetzt. Fir die

anodenseitigen Partialdriicke ist das Gleichgewicht der Shiftreaktion zu berticksichtigen.

R'T (PH,+PcO) PYS
Enmix = Eon, — 7F In [—2 02 ] (1.16)

szO*pCOZ
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Nach Abzug der Verluste bedingt durch Aktivierungs-, Diffusionspolarisation und den
ohmschen Widerstand, ergibt sich die tatsédchliche Zellspannung, vgl. Abbildung 1-3. Im
Allgemeinen werden die Widerstande zu einem spezifischen Flachenwiderstand (ASR)
zusammengefasst, sodass sich die Gleichung (1.18) deutlich vereinfachen lasst, [62]. Der ASR
wird dabei vereinfacht aus der Steigung im linearen Bereich der U-I-Kennlinie, in dem ohmsche
Spannungsverluste dominieren, bestimmt, vgl. Gleichung (1.17).

AU U,-U
ASR =—=—2+H
Al i—1q

(1.17)
Die aktuelle Zellspannung ist der Differenzwert zwischen der Nernstspannung und den
Verlusten aus Aktivierungs-, Diffusionspolarisation sowie des ohmschen Widerstands, vgl.
Abbildung 1-3. Gleichung (1.18) stellt eine Anndherung der Zellspannung Uber den
spezifischen Flachenwiderstand (ASR) dar. [62]

Ezett = EN —Na,an — Maca — Ndaiff,an— Ndiff.ca — Nonm = Ey —1-ASR  (1.18)

mit i = (1.19)

Azelle

i Stromdichte

! Strom

ASR Area specific resistance, spezifischer Widerstand auf die aktive Zellfliche bezogen
Na Aktivierungsiiberspannung

Nairr  Diffusionstiberspannung

Nonm  Verlust durch ohmsche Widerstinde

Azene  Zellfliche

Etn
Eo
EN r
o | -
= . :
= |
= ! !
c i i
2 l :
L] I 1
L [ !
~ Na : Nohm ! Nbpifr
Aklivierung : Ohrmgchd Vrleste : Stoffiranspont N
Zellstrom

Abbildung 1-3 Strom-Spannungs-Kennlinie, Quelle: [28]



Aktivierungspolarisation:
Der Spannungsabfall in der Strom-Spannungskennlinie (Abbildung 1-3) im Bereich kleiner

Stromdichten ist auf die Uberwindung der elektrischen Doppelschicht bei Oxidation des
Brennstoffes zuriickzufuhren. Mit der Oxidation ist die Abgabe von Elektronen im Bereich der
Dreiphasengrenze gemeint. [92] Sofern kein &uf3erer Strom anliegt, befinden sich Oxidation
und Reduktion im Gleichgewicht und in der Zelle ist die Austauschstromdichte io messbar. [70]

Eine Potentialdifferenz ermoglicht das Anlegen eines aulieren Stromes. [92] Die limitierte
Ubergangsgeschwindigkeit der Elektronen determiniert die temperaturabhangige

Aktivierungspolarisation. [70]

Aus der Butler-Volmer-Gleichung (1.20) kann die Tafelgleichung (1.21) abgeleitet werden, die
eine Berechnung des Spannungsverlusts der Aktivierungspolarisation ermgglicht. [15]

= i onp (22228) e (- 204 020
anodischer Ast kathodischer Ast
R'T i .
Ma=__-" ln; mitd<a<1 (1.21)

a Durchtrittsfaktor
Ip Austauschstromdichte im stromlosen Zustand

Diffusionspolarisation:

Konzentrationsunterschiede in der Gasphase dominieren den nichtlinearen Spannungsabfall
im Bereich hoher Stromdichten. [70] Als wesentliche Diffusionsmechanismen in den pordsen
Elektroden und innerhalb des Katalysators sind die Knudsen Diffusion und die freie molekulare
Diffusion bekannt. [62] Die Absenz eines aufleren Stromkreises bedeutet gleichzeitig das
Ausbleiben eines Konzentrationsgefalles zwischen Gaskanal und Dreiphasengrenze. Ein

aquivalenter Spannungsverlust lasst sich folglich mit Gleichung (1.22) bestimmen: [92]
RT x|\
Nairr =5 In [ (E) (1.22)

x; Gaszusammensetzung an der Dreiphasengrenze

x) Gaszusammensetzung im Gaskanal

Die Reaktionshemmung, die ihren Ursprung ebenfalls im Konzentrationsgradienten findet,

wird mit der Diffusionspolarisation zusammengefasst zur Konzentrationsiiberspannung. [92]

10
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Verlust durch ohmsche Widersténde:

Der lineare Bereich der Strom-Spannungs-Kennlinie einer Brennstoffzelle wird durch onmsche
Verluste bestimmt. Diese resultieren aus der begrenzten Leitfahigkeit von lonen im
Elektrolyten. [62] Dieses Intervall kennzeichnet den Betriebsbereich vieler Brennstoffzellen.
Gemal dem Ohmschen Gesetz ist die Spannungsdegradation proportional zur Stromdichte:
Nonm =1 " Rq (1.23)

I Strom
Rq Widerstand

Der Widerstand R, bertcksichtigt dabei die Gesamtheit der Zellwiderstande aus elektrischem
und ionischem Widerstand sowie Kontaktwiderstand und ohmschen Widerstanden
umliegender Komponenten, z.B. der Interkonnektoren. Es bestehen mithin Abh&ngigkeiten zur
Materialauswabhl, der Stackgeometrie und der Temperatur. [15]

1.3.1 Wirkungsgrade

Zur Berechnung der Effizienz stehen unterschiedliche Wirkungsgrade zur Verfiigung. Dabei

variiert der Fokus von der Zelle bis hin zum Gesamtsystem.

Thermodynamischer Wirkungsgrad:

Zur Berechnung des thermodynamischen Wirkungsgrads wird das Verhaltnis der theoretisch

maximal umsetzbaren Energie zur Heizwertspannung betrachtet. [4, 39]

AGO TAS

Nen = m =1- m (124)

Zellwirkungsgrad:

Das Wirkungsrad der Zelle ist das Produkt aus thermodynamischem Wirkungsgrad, dem

Spannungs- sowie Brenngasnutzungsgrad. [74]

P
NBz = Net " Nth * Numsatz = ﬁ (1.25)

Psorc abgegebene Leistung der BZ
H,ps unterer molarer Heizwert des Brennstoffs
Ngg Stoffmengenstrom Brennstoff

Brenngasnutzungsgrad:

In einem Durchflussreaktor mit kontinuierlichem Brennstoffumsatz wie der Brennstoffzelle,

unterliegt der Brenngasumsatz physikalischen Limitierungen. Der Brenngasnutzungsgrad ist

11



ein Ausdruck des erzeugten Stroms zum maximal moglichen Strom bei voller

Brenngasnutzung. [74]

I I
77Umsatz = = (1-26)

Imax ngs-z-F

Der theoretisch maximal erzeugbare Strom der SOFC ergibt sich mit den Netto-Stoffmengen
der zugefuhrten Brennstoffe aus Gleichung (1.27) [62]:

Imax:2'F'le2+2'F'flco+4'F'ﬁCH4 (127)

Leckstrome durch den Elektrolyten werden in dieser Definition als vernachlassigbar erachtet.

Spannungswirkungsgrad:

Als Spannungswirkungsgrad wird der Anteil der aktuellen Arbeitsspannung von der

Leerlaufspannung bezeichnet. [70]

E,
Net = E—Z” (1.28)

Systemwirkungsgrad:

Bei der Wirkungsgradberechnung des Gesamtsystems muissen neben den Verlusten in der
Zelle weitere Komponenten berticksichtigt werden. Der Systemwirkungsgrad ist ein Maf3 fur

die Effizienz der Anlage und bericksichtigt samtliche Verbraucher sowie die Reformierung.

Die Uber den Diesel zugefuhrte Energie wird mit der Nutzleistung ins Verhaltnis gesetzt: [84]

Pnu Z
Nsys = — (1.29)

leiesel'Hu,diesel

Puz  abgegebene Nutzleistung
Hygieser  unterer Heizwert von Diesel
Npieser Molrate Diesel

Der Zusammenhang zwischen dem Systemwirkungsgrad und den zuvor dargestellten
Zellwirkungsgraden zeigt die schematische Darstellung in Abbildung 1-4. Neben der
Nutzleistung geben sowohl das System als auch die Brennstoffzelle einen Warmestrom Q an
das Umfeld ab. Die Prozesswarme kann fir Nebensysteme wie z.B. den Reformer nutzbar

gemacht werden. [74]

12
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. nsofc
nDieselHu,Diesel
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Abbildung 1-4 Wirkungsgrade

1.4 Spezifische Charakteristik des SOFC-Systems

Dieses Kapitel dient der Charakterisierung des modellierten SOFC-Systems. Dabei werden
spezifische Charakteristika hervorgehoben, die das System von marktiblichen Verfahren
differenzieren. Der Einfluss weiterer Peripheriesysteme, der sogenannten ,Balance of Plant®,

werden in den darauffolgenden Kapiteln erlautert.

Die Untersuchung in dieser Arbeit fokussiert sich auf ein SOFC-System mit
Anodengasrezirkulation. Ein Schema der Anlage findet sich in Abbildung 1-5. Das BZ-Modul
ist in zweifacher Ausfuhrung mit jeweils 25 kW Nennleistung verbaut. In der
Rezirkulationseinheit verbirgt sich komplexe Verfahrenstechnik mit Anodengasgeblasen und
diversen Warmeubertragern. Zur Wahrung des Betriebsgeheimnisses wird auf die detaillierte
Darstellung der Rezirkulationseinheit verzichtet. Die Rezirkulation des Anodengas verspricht
besonders hohe Wirkungsgrade durch das Recycling des Brenngases. Die Abwarme der
Brennstoffzelle gewahrleistet gleichzeitig ein Temperaturniveau, das die Vorreformierung
begunstigt. Durch die Rezirkulation der Abgase werden nicht nur Brenngase recycelt, es wird
zusatzlich der externe Bedarf an Wasser zur Reformierung minimiert. Die Kathodenluft wird
nicht zirkuliert. Die Zirkulation auf der Kathodenseite ist lediglich flr den Betrieb mit reinem
Sauerstoff empfehlenswert, da hier der Bedarf an begrenzt verfiigbarem Sauerstoff minimiert
werden kann. Dies ist beispielsweise im Fall von aufl3enluftunabhéangigen Antrieben in

Unterwasserfahrzeugen eine vorteilhafte Losung.

13



Diesel : > TAbgas Oxidationseinheit

Reformer Luft
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Rezirkulationseinheit

Kathode Anode

Wasser

1

DC/DC

BZ-Modul

Abbildung 1-5 Schema der Gesamtanlage

Durch die Reformierung des Kraftstoffs und die direkte Kopplung des Reformers an die SOFC
distinguiert sich das System deutlich von anderen Systemen. Die Reformierung ermdglicht den
Einsatz unterschiedlicher Kraftstoffe, wodurch wiederum die Leistungsfahigkeit des Systems
gesteigert werden kann. In Kapitel 1.4.1.1 wird das Verfahren der Dampfreformierung im Detalil
erlautert. Der hohe Anteil von Methan bei niedrigen Reformierungstemperaturen wird von der
nachgeschalteten SOFC nicht nur toleriert, sondern an der Anode aufgrund der hohen
Betriebstemperatur in Wasserstoff und Kohlenmonoxid gewandelt (interne Reformierung). Die
Wahl der Reformierung von Diesel ist hinsichtlich der bestehenden Infrastruktur in der
Schifffahrt ein Vorteil, wahrend die zuklUnftigen Klimaziele [52, 87] eine Abkehr vom Diesel
vermuten lassen. Kein anderes Projekt am Markt konnte erfolgreich eine Dampfreformierung

von Diesel realisieren.

Eine weitere spezifische Charakteristik ist, dass die Gestaltung des Systems einen Verzicht
auf jegliche Fluidreinigung erlaubt. Der Katalysator im Dampfreformer adsorbiert den in
geringen Anteilen vorliegenden Schwefel im Diesel und verhindert somit eine Schadigung der
SOFC. Das fir Niedertemperatur-Brennstoffzellen giftige Kohlenmonoxid kann in der SOFC

elektrochemisch umgesetzt werden.

14
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Diese Kopplung von Dieselreformierung, Brenngasrezirkulation und vollstandigem Verzicht
auf Gasreinigung fuhrt zu einem einzigartigen Systemdesign. Die Realisierung des 50 kW
Demonstrators im Rahmen des SchiBZ-Projekts hat bewiesen, dass diese Konfiguration ein
hohes Potential hat, dem Markt einen deutlichen Mehrwert im Bereich der Energiesysteme zu
liefern. Mit der Fahigkeit zur Abwandlung in Richtung Nutzung anderer Energietrager kann die
Anlage nicht nur durch hohe Wirkungsgrade, sondern auch durch Nachhaltigkeit iberzeugen.

1.4.1 Balance of Plant

An dieser Stelle werden die Peripherie-Komponenten — so genannte Balance of Plant — des
Gesamtsystems beschrieben. Unter Balance of Plant (BoP) sind alle Anlagenteile zu
verstehen, die neben der Brennstoffzelle zum Betrieb notwendig sind. Neben Pumpen,
Gebldsen und Warmedbertrager wird auch die Dampfreformierung zur Herstellung des

Synthesegases aus dem Diesel erlautert.
1411 Dampfreformierung

Zum Betrieb der Brennstoffzelle wird durch ein Reformersystem ein wasserstoffreiches
Synthesegas bereitgestellt. Wahrend die partielle Oxidation und die autotherme Reformierung
in vergleichbaren Systemen bei Nutzung héherer Kohlenwasserstoffe favorisiert werden, ist in
diesem Fall die Dampfreformierung gewahlt worden. * In beiden erstgenannten Verfahren wird
bereits ein Teil des Brennstoffes oxidiert und steht damit nicht mehr der Reformierungsreaktion
zur Verfligung. Dieser Nachteil wird bei der Verwendung der endothermen Dampfreformierung
vermieden. Die Kopplung mit einer Hochtemperatur-Brennstoffzelle erméglicht eben diese

Nutzung der Abwarme fir die endotherme Reformierung. [85]

Die Aufspaltung héherer Kohlenwasserstoffe erfolgt bei der Dampfreformierung unter Zugabe

von H,0 an einem Katalysator gemaf Gleichung (1.30). [3, 6]

Colim +1 - Hy0 >+ €O+ (n+ 2)H, AH > 0 (1.30)

Methanisierung:
CO +3H, » CH, + H,0 AH <0 (1.31)

Wassergasshiftreaktion:
CO+ H,0 - CO,+H, AH<O0 (1.32)

! Firr zusatzliche Informationen tber die partielle Oxidation und die autotherme Reformierung s. [15, 3, 15, 70].
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Die Reaktion (1.30) beschreibt die umgekehrte Fischer-Tropsch-Synthese und kann bei
Temperaturen Giber 600 °C als irreversibel erachtet werden. Parallel zu Reaktion (1.30) fungiert
das Kohlenmonoxid als Edukt fir die Methanisierung, Gleichung (1.31) und die
Wassergasshiftreaktion, Gleichung (1.32). Beide Reaktionen werden bei vorherrschenden
Temperaturen als reversibel, d.h. als Gleichgewichtsreaktion, angesehen. Es resultiert ein
Synthesegas aus CO, H,, CO2, H.O und CH4. HOhere Reaktionstemperaturen bewirken eine
Verlagerung des Gleichgewichts der Shiftreaktion in Richtung CO und H;O. Zugleich erhdht
sich die Wasserstoffrate der Dampfreformierung. [3] Die Verwendung einer Hochtemperatur-

Brennstoffzelle macht eine Gasreinigung vom entstandenen Kohlenmonoxid obsolet.

Der Dampfreformer wird bei relativ niedrigen Temperaturen unter 550 °C betrieben, so dass
ein Methangehalt von bis zu 18 % im Reformat moglich ist. Die Dampfreformierung unter
diesen Voraussetzungen wird als Vorreformierung bezeichnet. [62] Die Toleranz der SOFC
gegenluber Methan zeigt sich in vielerlei Weise férderlich. Der energetische Nachteil der
endothermen Reformierung wird durch die Erhdhung des Heizwerts des Reformats
ausgeglichen. Die Abbildung 1-6 zeigt die Differenz der reversiblen Warme der Brennstoffzelle
bei der Verwendung eines Reformats aus der katalytischen partiellen Oxidation im Vergleich
zum Reformat aus der Dampfreformierung. Die hohen Temperaturen an der Nickelanode
unterstitzen die interne Reformierung des Methans. Die Energie fiir diese endotherme
Reaktion wird reversibel durch die bei der Oxidation der Brennstoffe in der Brennstoffzelle
entstehenden Warme gewonnen. Durch die somit verminderte Kihlleistung des
Kathodenluftgeblases ergibt sich durch die interne Reformierung eine Steigerung des

Wirkungsgrads auf Systemebene. [62]

— LHV
a
= = 'Wrev, SOFC ) b)
o I e
—— 7488 kJ —=F-
LHV i LHV Weer.s0FC
Wrev,sOFC
Diesel (1mol C14Hz0) CPO Reformate (750°C) Diesel (1mol Ci4H30) SR Reformate (500°C)

Abbildung 1-6 Energiebilanz Reformierungsverfahren a) Partielle Oxidation b) Dampf-
reformierung

Bei der Umwandlung von Kohlenwasserstoffen besteht das Risiko, dass sich am Katalysator
fester Kohlenstoff bildet. Verantwortlich dafiir sind Nebenreaktionen wie die Boudouard-
Reaktion, Gleichung (1.33), und die Spaltung héherer Kohlenwasserstoffe, Gleichung (1.34).

Die Boudouard-Reaktion wird von niedrigen Temperaturen und einem geringen Wassergehalt
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im Reaktionsumfeld begunstigt. Wahrenddessen reagieren hohere Kohlenwasserstoffe,
insbesondere langerkettige Molekile, bei hdheren Temperaturen (> 1100 K). [3, 28]

Boudouard-Reaktion 2C0 -» CO,+ C (1.33)
Spaltung CoHm =71 C+ 2 Hy (1.34)
Bekannt sind unterschiedliche Auspragungen des Kohlenstoffs:

i.  Fadenférmig (Whisker-Carbon)
ii.  Pyrolytisch
iii.  Verkapselnd durch Polymerisation (Gum-Formation)

Die Formen i. und ii. beeintrachtigen die Leistungsféhigkeit der Zelle durch eine Blockierung
der Diffusionswege an der Anode. Die Formen ii. und iii. verursachen mithin eine Deaktivierung
der katalytischen Nickeloberflache, [6, 84]. Die mogliche RuRablagerung in nachgeschalteten

Warmeubertragern verschlechtert zuséatzlich die Warmeubertragung deutlich, [33].

MaRgeblich kann die Bildung von Kohlenstoff durch die Wahl der Betriebsbedingungen und
die Katalysatorauswahl beeinflusst werden, [11]. Ein definierter Betriebsbereich am
Reformereintritt ist demnach entscheidend fur die Leistungsfahigkeit der Anlage und zur
Vermeidung von RuBRbildung. Das gilt fir die Katalysatortemperatur sowie die Stoffverhaltnisse
Sauerstoff zu Kohlenstoff (O/C), Wasserdampf zu Kohlenstoff (S/C) und Wasserstoff zu
Kohlenstoff (H/C), [11]. Die Erkenntnisse aus experimentellen Voruntersuchungen im Rahmen
des Projekts SchiBZ zeigen weiterhin, dass das Verhdltnis von Wasserstoff zu Diesel
(H2/Diesel) am Reformereintritt die Schwefeladsorption beeinflusst. Die Mal3einheit betragt
dabei Nm3/kg und einkalkuliert wird lediglich der reine Wasserstoff aus dem Rezirkulat und
nicht die Gesamtbilanz der Wasserstoffmolekile. In Tabelle 1-2 findet sich der fur die

betrachtete Anlage definierte Betriebsbereich?.

Tabelle 1-2 Definierte Betriebsparameter des Reformers

Parameter Formelzeichen Intervall Einheit
Eingangstemperatur Tin 480 - 575 [°C]
Sauerstoff zu Kohlenstoff-

Verhaltnis o/C 3-4 [
Steam-to-carbon®-Verhaltnis S/C 2-25 []
Wasserstoff zu Kohlenstoff- H/C >45 []

Verhéltnis

2 Das H2/Diesel-Verhaltnis unterliegt dem Betriebsgeheimnis und wird hier ausgelassen.
3 Ubersetzung: Wasserdampf zu Kohlenstoff
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Die Sauerstoffatome zur Realisierung des O/C-Verhéltnisses werden durch das extern
zugefuhrte Wasser und partiell durch die Sauerstoffatome des Kohlendioxids und
Kohlenmonoxids im Rezirkulat bereitgestellt. Das Schema in Abbildung 1-7 veranschaulicht
die Bilanzierung von Sauerstoffatomen fiir die Bestimmung des O/C-Verhdltnisses. In der
Bilanzierung der Kohlenstoffmolekiile werden ebenfalls alle Stoffelemente im Rezirkulat

berucksichtigt.
Wasser Kohlendioxid Kohlenmonoxid
HZO COz CO

@
H/ \H @=C=® @EC

|

Bilanzierung O/C-Verhaltnis

Abbildung 1-7 Schema Sauerstoffmolekile fir Reformierungsreaktion

Die externe Wasserzufuhr gewahrleistet das ausreichende Vorhandensein von Wasserdampf
fur die Reformierung. Zur Bestimmung der extern zuzufihrenden Wassermenge wird der
Differenzwert zwischen Sauerstoffoedarf und dem im Rezirkulationsgas enthaltenen Wasser
bestimmt, s. Gleichung (1.35).

thO,Zu = O/C ) (14 ' hC14H3o + 10 ' flclng + hCOZ,TEZ) - thO,Tez (1'35)

Diesel ist ein Gemisch aus diversen Kohlenwasserstoffen. Um in der Simulation ein adaquates
Verhalten darstellen zu kénnen, muss ein vereinfachtes Gemisch mit ahnlichen Eigenschaften
gefunden werden. Als Basis daflir stehen Daten aus einer Dieselanalytik des experimentell
verwendeten Diesels zur Verfligung. Dabei ist bei der Modellierung zu beachten, dass C-H-
Verhdltnis sowie die Dichte des Kohlenwasserstoffgemischs mit der Dieselanalytik
Ubereinstimmen. Es wurde in der Simulation fir den schwefelarmen Diesel ein Anteil von
32 mol% Naphtalene (CioHs) und 68 mol% N-Tetradekan (CisHso) mit einer Dichte von
837 kg/m3 bei 15°C verwendet.

Nicht nur die Gaszusammensetzung am Eintritt ist entscheidend fir das Ergebnis des
Reformers, auch Beiprodukte im Diesel kdnnen den Katalysator schadigen. Schwefel ist ein
wesentliches Element, das durch Adsorption am Katalysator zur Schadigung beitragt. Um die

Deaktivierung der aktiven Flache geringzuhalten wird ein schwefelarmer/-freier Diesel
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eingesetzt. Der Schwefelgehalt < 15ppm wird als unproblematisch erachtet. Die
Verunreinigung des Katalysators lasst sich nicht pauschal vermeiden, sodass ein
Wartungsintervall zum Austausch des Katalysators unverzichtbar ist. Eine Vorreformierung
des Diesels kann sich nach Christensen [11] positiv auf das Risiko einer Schwefelintoxikation
auswirken. Dabei wird die Reformierung als Schwefelfalle genutzt und die Anode wird vor
Intoxikation geschutzt. CHEMCAD bietet keine Mdoglichkeiten der Analyse mdglicher
Auswirkungen des Schwefels auf das Betriebsverhalten des Systems. Es wird jedoch darauf
verwiesen, dass im Zuge des Projekts SchiBZ durchgefiihrte Langzeitversuche im Labor
nachweisen konnten, dass eine definierte Lebensdauer des Katalysators ohne EinbufRen bei
der Synthesegasproduktion gewahrleistet werden kann. Der Einsatz des Katalysators als
Schwefelfalle und entsprechende Auslegung der Katalysatormenge sind furderhin als
ausreichend zu erachten. Mithin wird angenommen, dass die Vernachlassigung der
Schwefelintoxikation im Modell weder die Berechnung von Lebensdauer- noch Leistungsdaten
beeintrachtigt. Es steht jedoch aul3er Frage, dass im realen Betrieb Schwefel als wesentlicher
Schadstoff die nickelbasierte Anode als auch den Katalysator gefahrdet und den gewiinschten

Reaktionsablauf behindern kann.
1.41.2 Pumpen

Zur Forderung von Diesel und Wasser werden Kolbenpumpen eingesetzt. Die
hydrodynamische Forderleistung der jeweilig eingesetzten Pumpe ergibt sich aus dem
Fordervolumen und dem Druckverlust. Der Pumpenwirkungsgrad unter Berlcksichtigung der
Leistungsverluste im Pumpenkopf, Antrieb und Getriebe bestimmt sich gemaf Gleichung (1.36)
Uber die Forderleistung sowie die zugefiihrte elektrische Antriebsleistung. Die Werte sind mit
hoher Genauigkeit nur experimentell zu ermitteln. Zumeist werden diese Daten von
Komponentenherstellern in Produktdatenblattern angefihrt. [17]

__ VAp
p P

(1.36)

P. Elektrische Antriebsleistung
vV Volumenstrom
Ap Druckverlust

Neben den Gebldsen haben die Pumpen einen relevanten Anteil am peripheren
Energieverbrauch und sind damit maf3geblich fiir die Nettoeffizienz des Systems. Die Pumpen
werden Uber einen Frequenzumrichter und einen Drehstrommotor angetrieben. Die Kennlinien
der im Versuchstrager verwendeten Pumpen sind in das Modell dieser Arbeit integriert. Die
Abbildung 1-8 zeigt als Beispiel den Zusammenhang zwischen Férdermenge und
Pumpendrehzahl fur die verwendete Kolbenmembranpumpe der Wasserversorgung im

Versuchstrager. Ein Frequenzumrichter regelt die Drehzahl des Elektromotors der Pumpe
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entsprechend des Eingabewerts der Automation, sodass das gewinschte Fordervolumen
uber die Pumpendrehzahl bereitgestellt wird. Das Ubersetzungsverhaltnis von Motordrehzahl
zu Pumpendrehzahl findet dabei Berticksichtigung.

600

500

400 Fordermenge [I/h]

300

200

Fordermenge[I/h]

100

0
0 50 100 150 200 250

Pumpendrehzahl [U/min]

Abbildung 1-8 Zusammenhang Férdermenge und Drehzahl am Beispiel der Wasserpumpe; Quelle:
Herstellerdatenblatt Verder

1.4.1.3 Geblase

Die verschiedenen Geblase werden zu Foérderung der gasformigen Medien im System
eingesetzt. Das Druckniveau wird sicherheitsbedingt anodenseitig geringfligig Uber dem
Raumdruck gehalten. Im Falle von Leckagen zur Umgebung wird Sauerstoffeintritt in den
Anodenkreislauf und somit eine zumeist irreversible Schadigung der nickelbasierten Anode
durch die Bildung von Nickeloxid (NiO) verhindert. Zum Schutz vor Querleckagen innerhalb
der BZ wird der Druckgradient von max. 30 mbar zwischen Anode und Kathode gehalten. Eine
Diffusion von Sauerstoff aus dem Kathodenkreislauf wiirde andernfalls zu oben beschriebener

irreversibler Schadigung fuhren.

Eine weitere Funktion der Geblase im System ist die Bereitstellung von Luft zum einen als
Reaktionsedukt und zum anderen zur Temperaturregelung tber Warmeubertrager im System.
Die Leistung des Kathodenluftgebléases erfolgt geregelt auf eine Austrittstemperatur der BZ-
Module im Bereich 820-850 °C.

Die Luftversorgung vor der Oxidationseinheit (vgl. Abbildung 1-5) wird mit zwei Geblasen
realisiert. Eines wird zur Kuhlung des Rezirkulats im Anodenkreislauf eingesetzt, um die
maximale Betriebstemperatur des Rezirkulationsgeblases von 150 °C nicht zu tberschreiten.
Das zweite Geblase ist gekoppelt an einen Lufterhitzer, der in der Anheizphase des Systems
eingesetzt werden kann und direkt mit der Oxidationseinheit verbunden ist. Ein Drei-Wege-

Ventil erméglicht die Zusammenfilhrung beider Luftstrome in die Oxidationseinheit.
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Im Modell sind die jeweiligen Geblasekennlinien hinterlegt. Die Berechnung folgt dem gleichen
Prinzip wie die Pumpenberechnung. Die aerodynamische Leistung ergibt sich aus dem
Produkt von gefordertem Volumen und Druck&nderung. Damit gilt mit der zugefuhrten
elektrischen Leistung fur den Wirkungsgrad [41]:

_Vp

N = (1.37)

1414 Warmeubertrager

Die Warme heil3er Medien wird mittels thermischer Konvektion ohne direkten Kontakt der
Fluide Ubertragen. [8] Die Abbildung 1-9 zeigt beispielhaft einen Plattenwarmeibertrager in
Gegenstromausfiihrung. Bei konstanter Warmeubertragungsflache ist der
Warmedurchgangskoeffizient ein entscheidender Parameter fir die Temperaturgradienten.
Gleichzeitig beeinflusst der Druckverlust bei der Warmeubertragung das Druckniveau des

Gesamtsystems.

LS
s

Abbildung 1-9 Beispiel Plattenwarmetbertrager mit Gegenstromflihrung [89]

Fur die Integration der 6rtlichen Warmestromdichte gilt [89]:
0=A4-k-A9, (1.38)

AY,, mittlere Temperaturdifferenz zwischen warmeabgebenden und warmeaufnehmendem

Fluid
A Warmeulbertragungsflache
k Warmedurchgangskoeffizient

0 Ubertragener Warmestrom
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Die mittlere Temperaturdifferenz ergibt sich aus den Temperaturdifferenzen an den Enden der
Warmeubertrager [8]:

A9 —A

AS, = (1.39)

AY
n—yar
A

A9, grolRere Temperaturdifferenz zwischen den zu-/ablaufenden Fluiden
Ay kleinere Temperaturdifferenz zwischen den zu-/ablaufenden Fluiden

Der Warmestrom der Konvektion eines einphasig stromenden Fluids folgt aus der
Energiebilanzgleichung unter der Voraussetzung, dass kein Verlustwdrmestrom an die

Umgebung abgegeben wird [8]:
Q = Qab = Qzu =m:- Cp- A9 (1.40)

m Massestrom
isobare spezifische Warmekapazitat

Cp
Mit den folgenden Berechnungen soll im Modell eine Anpassung des
Warmeubertragungsverhaltens an die vom Auslegungspunkt abweichenden Bedingungen
gewadhrleistet werden. Sowohl Warmedurchgangskoeffizient als auch Druckverlust werden in

ihrer Abhangigkeit vom Betriebspunkt dargestellt.

Bei der Ubertragung von Warmestromen durch eine ebene Wand/Rohrwand entspricht die
Summe der Kehrwerte der Warmelbergangszahlen dem  Kehrwert  der
Warmedurchgangskoeffizienten. Die Warmeubergangszahl der Wand folgt gemar Gleichung
(1.41) den geometrischen Bedingungen und den Materialeigenschaften. [8]

_lys o1 (1.41)

1
k aq /1W ar

k  Warmedurchgangskoeffizient
a; Warmelbergangszahl Fluid 1
a, Warmelbergangszahl Fluid 2
Aw Warmeleitfahigkeit

s Dicke der Rohrwand

Die Warmeulbergangszahlen der Fluide kénnen mit Hilfe der dimensionslosen Nuf3eltzahl Nu
Uber die Gleichung (1.42) bestimmt werden. Die Reynolds- und die Prandtlzahl sind
dimensionslose Kennzahlen zur Charakterisierung einer Strdomung und determinieren die

NuRReltzahl neben der durchstrémten Geometrie. [8]
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a = Nu (Re, Pr, Geometrie, ﬂi) AL—"}’ (1.42)

L charakteristische Uberstromlange
Nu NuRReltzahl

Re Reynoldszahl

Pr Prandtlzahl

Fur die Intervalle [0,5 < Pr < 1,5] und [2300 < Re < 104 gilt z.B. naherungsweise fir eine
Warmeubertragung durch die Wand eines Rohrbtindels die Gleichung (1.43) [89]:

\Y
Nu = 0,0214 - (Re®® — 100) - Pro* [1 + (%) 3] (1.43)

d; Durchmesser des Rohres
[ Léange des Rohres

Aus dem Verhaltnis der Warmelbergangszahl im Auslegungspunkt «, und der
Warmeubergangszahl im Betriebspunkt a ergibt sich mit den Gleichungen (1.42) und (1.43)
bei Temperaturabhangigkeit der Stoffdaten:

a=a,- (}3—;)0’8 (1.44)
Mit der Pramisse, dass bei geringen Temperaturgradienten die kinematische Viskositat v als
konstant angenommen werden kann, folgt mit dem Zusammenfihren der Gleichungen (1.44)
und (1.45) die Gleichung (1.46). Dabei gilt die Annahme, dass die Geometrie des
Warmeubertragers und folglich L* und A unverandert bleiben. Die Gleichung (1.45) zeigt, dass
die Warmelbergangszahlen und mithin der Warmedurchgangskoeffizient lediglich vom

Durchflussvolumen V determiniert werden. [21]

Re = ¥l _ VL (1.45)
Y Av
v  kinematische Viskositat
u  Stromungsgeschwindigkeit
V  Volumenstrom
A Flache
v 0,8
a=a- (V—O) (1.46)

Schlussendlich folgt mit Gleichung (1.47) die Abhangigkeit des Warmedurchgangs-

koeffizienten von der Durchflussanderung beider Fluide im Mittel bei turbulenter Stréomung. [21]
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k=k.1.<"1) +(Vz) (1.47)
0 2 Vio Va0 '

Far die Druckverluste im Rahmen der Warmeubertragung gilt eine &hnliche Abhéngigkeit von
der Durchfluss&nderung wie fiir den Warmedurchgangskoeffizienten. [21]

Fur die Druckdifferenz gilt [89]: Ap = ¢ a2 (1.48)
¢  Widerstandsbeiwert

a Faktor fur den Strémungsmodus

u  Stromungsgeschwindigkeit

p Dichte

Mit der Strémungsgeschwindigkeit [80]: u = ;TZZ (1.49)

Es wird vereinfachend eine turbulente Rohrstromung angenommen. Daraus folgt flr den

Faktor des Stromungsmodus [89]:

a=f (d—) (1.50)
Im Bereich der dimensionslosen Reynoldszahlen 3000 < Re < 10° gilt nach Blasius fir
turbulente Rohrstromungen die Gleichung (1.51) als Annaherung fiir den Widerstandswert ¢:
[89]

0,3164

¢ =2 (1.51)

Mit der Reynoldszahl [80] Re = 27 (1.52)
Tvd;

Das Verhaltnis zwischen Druckverlust im Auslegungspunkt und Druckdifferenz unter aktuellen
Betriebsbedingungen kann mit den Gleichungen (1.48) bis (1.52) bestimmt werden. Es folgt
mit Gleichung (1.53), dass die Druckanderung lediglich von der Durchflussanderung abhangig
ist. [21]

Ap = Ap, - (Vlo)l’75 (1.53)

Die im Modell integrierte Berechnung der Warmeubertrager beruht auf den hergeleiteten
Gleichungen (1.47) und (1.53). Es wird damit eine Anpassung an den jeweiligen Betriebspunkt
zwischen Teillast und Nennlast gewahrleistet, wobei eine turbulente Strémung vorausgesetzt

wird.
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1.5 Stand der Technik und des Wissens

Im maritimen Sektor beherrschen die immer strengeren Emissionsgrenzen in Hafen und im
Seebetrieb die Forschung nach alternativen Antrieben. Dabei nehmen Wasserstoff und damit
die Brennstoffzelle einen immer grol3eren Stellenwert ein. Dieses Kapitel soll darstellen,
inwiefern die Industrie und Forschungseinrichtungen die Marktaktivierung verfolgen und wie
ausgepragt der wissenschaftliche Diskurs zur Erzeugung eines technologischen Fortschritts
ist. Dabei soll ein Kontext zwischen der Forschungsthematik dieser Arbeit und den bereits
existierenden Arbeiten und Projekten hergestellt werden.

Neben diversen industrienahen Forschungsvorhaben (vgl. Abbildung 1-10) existieren
zahlreiche wissenschaftliche Arbeiten auf dem Gebiet der Reformierung hoherer
Kohlenwasserstoffe in ein wasserstoffreiches Synthesegas sowie Modellierung von SOFC-
Systemen und einhergehenden Degradationsmechanismen. Die Tabelle 1-3 gibt eine
Ubersicht Uber existierende Literatur im Bereich der Fachgebiete Dieselreformierung und
Modellierung von SOFC-Systemen sowie Uber die Betrachtungen einer Kopplung von

Reformer und Brennstoffzelle.

Tabelle 1-3 Ubersicht wissenschaftlicher Arbeiten im Bereich SOFC

Stationare Komponentenmodelle von SOFC und | [10, 12, 31, 53, 69]
Hybridsystemen

Simulation und Modellierung von SOFC [9, 16, 19, 22, 29, 44, 61, 71, 93]
Reformierung von Diesel [11, 46, 56, 58]

Kopplung Reformer mit Brennstoffzelle [34, 35, 45, 50, 73, 92]
Degradationsmechanismen [18, 20, 59, 71, 82—-84]

Wahrend zahlreiche Modellierungen im Bereich tubularer SOFC vorliegen, beschéaftigen sich
weniger Arbeiten mit der planaren Ausfiihrung. Hober et. al. [35] verfolgen den Ansatz einer
ganzheitlichen Betrachtung eines SOFC-Systems mit Reformer, allerdings ohne
Anodengaszirkulation und mit LNG als Treibstoff. Finkenrath [19] fiihrt eine systematische
modellbasierte Analyse des dynamischen Verhaltens eines SOFC-Systems mit
Kraftwerkskopplung durch. Dabei handelt es sich jedoch um einen theoretischen Ansatz.
Experimentelle Werte werden lediglich auf Komponentenebene zur Validierung herangezogen.
Die Brenngasaufbereitung in dieser Arbeit ist bezogen auf Erdgas. Heschl et. al. [34]
beschreiben Anlagenkonzepte der Gebaudestromversorgung. Es handelt sich primar um eine
konzeptionelle Arbeit, die die Grundprinzipien von SOFC-Systemen und deren Vor-/Nachteile
beschreibt. Ein dieser Arbeit &hnliches System betrachten Lee et. al. [50], sie beziehen sich
dabei primar auf stationare Punkte des Systems. Weiterhin wird die Betrachtung durch
Annahmen stark vereinfacht. Die Kathode wird mit reinem Sauerstoff betrieben und die

elektrochemische Reaktion beschrankt sich auf Wasserstoff. Die Druckverluste im System
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werden vernachlassigt. Colombo et. al. [16] haben sich mit der modellbasierten Effektanalyse
von Fehlern und Degradation im transienten Betrieb von tubularen Brennstoffzellen befasst.
Das System wird mit reinem Wasserstoff betrieben. Die Systematik der Fehlerbetrachtung
ahnelt dem Ansatz dieser Arbeit. Frank [22] untersucht in seiner Arbeit unterschiedliche
Betriebsstrategien eines reversiblen Systems mit Festoxidzelle, das zwischen Elektrolyse und
Brennstoffzellenbetrieb umschalten kann. Vordergriindig entwickelt er technisch und
O0konomisch effiziente Betriebsstrategien, um sichere und schnelle Betriebspunktwechsel zu

erlauben.

Die Degradationsmechanismen sind bis heute nicht vollstdndig erfasst worden. Es existieren
jedoch zahlreiche theoretische und experimentelle Untersuchungen, die zu unterschiedlichen
Erkenntnissen kommen. Sreedhar et. al. [83] und Stehlik [84] geben einen umfassenden
Uberblick tiber vorherrschende Mechanismen. Naeini et.al. [59] haben ein mathematisches
Modell erzeugt, dass die zurzeit bekannten Degradationsmechanismen berticksichtigt. Das
Modell versucht dabei, Vereinfachungen aus anderen Modellen wie die Berticksichtigung von
unumganglichen Uberspannungen durch Aktivierungspolarisation und Diffusion zu ersetzen.
Experimentelle Untersuchungen zur Degradation in Anode sind von Song et. al. [82] und zu
Kathoden von Finsterbusch [20] und Endler-Schuck [18] durchgefuhrt worden.

Wesentliche Hemmnisse bei der Realisierung von Wasserstoffantrieben sind neben der
ausbaufahigen Infrastruktur die komplexe, sicherheitskritische Handhabung des Wasserstoffs
sowie die hohen Materialkosten (z.B. fur Katalysatoren aus Platin fir die PEMFC). Gleichwohl
hat die Brennstoffzelle in den letzten Jahren bereits vermehrt Einzug in die Schifffahrt
gefunden. Die Abbildung 1-10 zeigt einen Auszug aus einer Studie zu strombasierten
Kraftstoffen von der Nationalen Organisation Wasserstoff- und Brennstoffzellentechnologie
GmbH (NOW) [97] mit einer Ubersicht diverser Schiffe mit Brennstoffzellenantrieb. Das in
dieser Arbeit als Referenz betrachtete Projekt ,SchiBZ* ist dort ebenfalls erwahnt, wobei
anzumerken ist, dass das System flr Frachtschiffe konzeptioniert ist und der Schiffstyp Yacht
nur erganzend berlcksichtigt wird. Es handelt sich grotenteils um industrienahe
Forschungsvorhaben und Studien, die ahnlich wie das Projekt ,SchiBZ* in

Forschungskonsortien durchgefiihrt werden.

Mobile Anwendungen favorisieren derzeit die PEMFC mit niedrigeren Temperaturbereichen,
wodurch im Bereich der PEMFC deutlich mehr Erkenntnisse Uber das Betriebsverhalten
existieren. Die Abbildung 1-10 veranschaulicht dies fir den maritimen Sektor. In der
Aufzahlung der Schiffe mit Brennstoffzellenantrieb finden sich lediglich zwei Vorhaben, die
eine SOFC verwenden. Ein wesentlicher Grund dafir sind die hohen Betriebstemperaturen

der Festoxidbrennstoffzellen und vergleichsweise hohe Degradationsraten [26], aufgrund
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derer sie sich bisher nicht in einem mobilen Sektor haben etablieren kénnen. Die Betrachtung
von Degradationsmechanismen und Leistungsfahigkeit eines SOFC-Systems im Rahmen
dieser Forschungsarbeit soll mithin helfen, diese Hemmnisse besser zu verstehen und
Losungsmoglichkeiten flr einen optimierten Betrieb aufzuzeigen, welche durch die bisherigen
wissenschatftlichen Arbeiten nicht abgedeckt werden. Durch die genannten Vorteile der SOFC
(s. Kapitel 1) offenbart sich ein breites Einsatzspektrum; insbesondere, wenn im Betrieb mit
einem Synthesegas auf umfangreiche Gasreinigung verzichtet werden soll.

Projekt/ Typ Land Jahr Brennstoff- Leistung Typ des
Schiffsname zelle (kW] Projektes
FCShip case 1 RoRo Deutschland  2002-2004 MCFC/SOFC  2.000 Studie
FCShip case 2 Fiihre Deutschland  2002-2004 PEMFC 400 Studie
Wallenius/ .Orcelle” Autotransportar Schweden 2004 10.000 Studie
Falicitas Luxus Yacht Deutschland  2005-2008 PEMFC/ SOFC 200 Studie
MC WAP RoRo Italien 2005-2011  MCFC 150 Studie
Methapu/,.Undine* Autotransporter Finnland 2006-2009 SOFC 20 Prototyp
FellowShip/ Viking Lady* Versorgungsschiff Norwegen 20072010 MCFC 320 Prototyp
SMART H: /_Elding" Walbeobachtung Istand 20072010 PEMFC 10 Prototyp
PaXell Kreuzfahrtschiff Deutschland 2009 - haute HT-PEMFC 120 Protatyp
SchiBZ Yacht Deutschland 2009 -heute SOFC 100 Prototyp
Germanischer Uoyd Feader Schiff Deutschland 2012 5.000 Studie
Scandlines Personen/ Autofdhre  Deutschland 2012 8.300 Studie
Fincanteri Range Extender Italien 2013 PEMFC 260 Liefer-vertrag
CMR Prototech/MF Autofihre Norwegen 2016 PEMFC 200 Demonstration
.0Ole Bull*
SF-BREEZE Personenschnell- USA 2016 PEMFC 4.820 Studie

fahre
MS _Innogy’ Tagesausflugsschiff Deutschland 2017 HT-PEMFC 35 Demonstration
Viking Cruisas Kreuzfahrtschiff Norwegen 2017 Studie
Royal Caribbean Krauziahrtschiff Norwegen 2017 PEMFC 100 Planung
RiverCell Flusskreuzfahrtschiff Deutschland  2017/2021 HT-PEMFC Planung
Elektra Schubschiff Deutschland  2017/2021 PEMFC 2x 200 kommerziell
Urban Water Shuttie Parsonenschnell- Norwegen 2017/2019 Projekt

fahre
Bradrene Aa Personenschnell- Norwegen 2017/ 2021 8 x 200 Planung

fahra
Fiskerstrand/ Fahre Norwegen 2017/2020 Pilot Projekt
HYBRIDShips
MARANDA/ Aranda® Forschungsschiff Finnland 201772021 PEMFC 165 Projekt
FELMAR Binnenschiffe Niederlande 2018/2013  PEMFC Entwicklung
HYSEAS Il Hochseefdhre Schottland 2018/2021 PEMFC
Notled Personen/ Autofihre  Norwegen 2019/2021 PEMFC 2% 200 kommerziell
«Water-go-round” Personenfihre USA 2018 PEMFC 2 %300 Demonstration
Barillec Marine/, Nog” Fahre Frankreich 2020 PEMFC 2x1.000 Pilot Projekt

Abbildung 1-10 Ausgewabhlte Beispiele Schiffe mit Brennstoffzellenantrieb, Quelle: [97]

Die folgenden Beispiele von Forschungsprojekten und industriellen Anwendungen im Bereich
der SOFC- und Reformertechnologie sollen helfen, den Kontext der industrienahen Forschung

zu dem in dieser Arbeit betrachteten System zu erfassen.

Naval Group S.A. — Diesel-Reformer mit PEMFC fiir Uboote

Das franzdsische Unternehmen Naval Group S.A. hat in den letzten Jahren einen
Dieselreformer mit PEMFC als Antriebstechnologie fir Uboote im Bereich der ,Air Independent
Propulsion®, d.h. der luftunabhdngigen Antriebe, entwickelt. Das System hat gemaR
Groizeleau [27] bereits mehrere tausend Stunden im Betrieb absolviert. Im Gegenteil zu dem

in dieser Arbeit beschriebenen Systemdesign ist bei einer Kopplung mit PEMFC eine
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umfassende Gasreinigung inklusive eines Shift-Reaktors notwendig. Der Sauerstoffverbrauch
fur die gewahlten Verfahren ist im Vergleich deutlich héher. Es ist weiterhin davon auszugehen,
dass keine Vorreformierung des Diesels stattfindet, da das entstehende Methan ein Toxin fir
die PEMFC darstellt. Es sind damit im Vergleich zum Systemkonzept im Rahmen dieser Arbeit
deutlich hohere Temperaturen bei der Dieselreformierung notwendig, wodurch die
Wahrscheinlichkeit der Kohlenstoffbildung beguinstigt wird. Die Verwendung einer PEMFC mit
Betriebstemperaturen zwischen 60-80 °C verhindert die Bereitstellung der latenten Warme fir
den Reformierungsprozess. Eine elektrische Beheizung des Reformersystems ist erforderlich,
wodurch der Wirkungsgrad sinkt. Die veroffentlichen Anlagenschemen lassen vermuten, dass

keine Rezirkulation eingesetzt wird; weder auf Kathodenseite noch auf Anodenseite.

SET RI — Diesel Reformer mit SOFC fiir Uboote
Bei einer Prasentation auf der Hannover Messe im Jahr 2013 hat die Firma SET Rl aus

Russland ihre Forschungen an einem Dieselreformer mit SOFC fiir Uboote vorgestellt. Bis
heute ist kein Markterfolg publik geworden. Das Konzept basiert wie das in dieser Arbeit
betrachtete auf der Kopplung eines Dieselreformers mit SOFC mit der Ausnahme, dass fur die
Verwendung im Uboot Sauerstoff statt Luft als Betriebsmedium der Kathoden vorgesehen ist.

Technische Details und Betriebsparameter des Systems sind offentlich nicht bekannt. [43]

Felicitas, FellowShip und Alsterwasser

Die Projekte Felicitas-Studie zu Antriebseinheiten flr Strae, Schiene, Seefahrt (6. EU-
Rahmenprogramm) und FellowShip (Offshore-Versorger mit LNG-BZ flr Bordstrom) sind
bislang nur in der Theorie betrachtet worden. Als Basis wird ein Treibstoff vorausgesetzt,
dessen Infrastruktur im Schifffahrtssektor nicht ausgebaut ist. Das Hamburger Projekt
Alsterwasser erfullt nicht die Anforderungen an Hochseetauglichkeit, da die Speicherung von

Wasserstoff nicht auf lange Einsatzzeiten ausgelegt ist.

Projekt Nautilus

Das Projekt Nautical Integrated Hybrid Energy System for Long-haul Cruise Ships “Nautilus”
im Rahmen des EU-Programms Horizon 2020 hat zum Ziel, ein hocheffizientes LNG-
betriebenes Energiesystems flr Passagierschiffe zu entwickeln. Dabei wird auf ein
Hybridsystem aus SOFC und Lithium-lonen-Batterie gesetzt. Das System soll die bereits
existierenden Generatoren unterstiitzen. Als Ergebnis des Projekts wird ein komplettes
Prozessdesign und ein digitaler Demonstrator erwartet. Dabei werden in einem breiten
Industriekonsortium bereits Fragen der Energietragerflexibilitat, der Einhaltung von

Emissionsgrenzwerten und Lebenszyklusverhalten berticksichtigt. [60]
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Grundlagen der SOFC-Technologie

Projekt ShipFC
Das Projekt ShipFC zielt auf die Demonstration emissionsfreier Technologie auf

Langzeitreisen mit grof3en Schiffen ab. Es soll bis 2023 auf dem Offshore Versorgungsschiff
ein Brennstoffzellensystem mit 2 MW Leistung installiert werden. Dabei ist die Verwendung
einer Ammoniak Brennstoffzelle vorgesehen. Im Jahr werden Betriebszeiten von bis zu 3000 h
erwartet. Eine Elektrolyseanlage soll den Energietrager Ammoniak nachhaltig bereitstellen.
Das Projekt beinhaltet die Hochskalierung einer 100 kW Brennstoffzelle hin zu 2 MW
geforderter Leistung.

Neben der Installation des ersten schifffahrtstauglichen NHs-Brennstoffzellensystems auf dem
Versorger werden drei weitere Schiffstypen im Zuge des Projekts analysiert werden, um die

Maglichkeit des Technologietransfers beurteilen zu kénnen. [78]

Sudkoreanischer Markt

ABS und Daewoo Shipbuilding & Marine Engineering (DSME) wollen in einem gemeinsamen
Projekt die Anzahl der Dieselgeneratoren auf Schiffen der Klasse ,Very Large Crude
Carrier (VLCC) durch SOFC-Systeme reduzieren. [90] Fur die gleiche Schiffsklasse entwickelt
Korea Shipbuilding & Offshore Engineering (KSOE) ein auf LNG-basierendes System. Dafir
haben sie 2020 ein Zertifikat ,Approval in Principle“ vom DNV GL erhalten. [68] Eine Marktreife

beider Systeme wird in den nachsten Jahren erwartet.

Trotz diverser industrieller und wissenschaftlicher Forschungsaktivitaten gibt es derzeit keine
schiffsbezogenen Projekte, deren Status die Verfiigbarkeit einer SOFC-Anlage in einer
geforderten Grof3e von mehreren 100 kW und mit den Eigenschaften fir Hochseetauglichkeit

in absehbarer Zeit erwarten lasst.

Mit der transienten Simulation einer Kopplung von Dieselreformer mit SOFC und
Anodengasrezirkulation erganzt diese Arbeit die zuvor genannten wissenschaftlichen
Untersuchungen und Forschungsvorhaben. Die theoretischen Erkenntnisse der Simulation
werden durch experimentelle Daten gestiitzt. Das modellierte System sowie der zugehoérige
Versuchstrager unterscheiden sich durch die Kombination von Energietragerreformierung und
Kreislaufbetrieb deutlich von den bisher in der Realisierung stehenden Industrieanlagen sowie
den theoretisch untersuchten Systemen. Durch die experimentell-theoretische Analyse mit
den aufgezeigten Optimierungsmdglichkeiten wird ein weiterer technologischer Fortschritt

erreicht.
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2. Modellierung

Im folgenden Kapitel wird dargestellt, wie das in Kapitel 1.4 erlauterte System mit Hilfe von
CHEMCAD (CC) modelliert wurde. Die Modellierung orientiert sich an dem fir das Projekt
SchiIBZ entwickeltem Versuchstrager und den in der Konstruktion verwendeten Komponenten.
In der Betrachtung verschiedener Betriebskonzepte sowie der Analyse von Leistung und
Lebensdauer im Verlauf dieser Arbeit wird teilweise von der Demonstratorkonstruktion
abgewichen, um Optimierungsmdoglichkeiten zu identifizieren. Daraus resultieren die
Empfehlungen fur ein verbessertes Systemdesign in der Leistungsfahigkeitsanalyse in
Kapitel 4. Abgeschlossen wird dieses Kapitel mit der Modellvalidierung auf Basis
experimenteller Versuchsdaten sowie einer Sensitivitidtsanalyse bezogen auf die thermischen
Massen von Rohrleitungen im System. Die Sensitivitdtsanalyse stellt dar, welchen
guantitativen Einfluss die Veranderungen einzelner Parameter auf die Ausgangsgrofen

ausuben.

2.1 Das Modell in CHEMCAD

Bei der Modellierung von Brennstoffzellensystemen ist eine Abwagung zwischen Genauigkeit
der Abbildung, der zur Verfiigung stehenden Rechenleistung und Softwareféhigkeiten zu
finden. Die Genauigkeit des Modells kann Uber die Variation der Tiefe diverser
Betrachtungsaspekte beeinflusst werden, wobei die Grenzen der Software individuell zu
bericksichtigen sind. Die folgenden Absatze sollen einen Eindruck vermitteln, welche Aspekte
bericksichtigt wurden und inwieweit Limitationen wirkten. Bei der dynamischen Modellierung
mit CC handelt es sich um die Abbildung von Prozessgrdfen im Zeitverlauf. Durch die
Mdglichkeit Zeitverzégerungen und individuelle Zeitrampen (Zeitverlauf von Eingabewerten)
zu implementieren, wird das transiente Verhalten abgebildet. Die Konvergenz wird tber die
Direct-Eigenvalue-Method (DEM) von CC berechnet.

Elektrochemische Reaktionen

Die Modellierung der elektrochemischen Reaktionen erfolgt in Berechnungseinheiten auf
Basis von Reaktoren. CC bietet drei unterschiedliche Reaktoren, die fiir eine Modellierung

eines Reaktionsraums wie der Brennstoffzelle und dem Reformer in Frage kommen.

1. Gibbs Reaktor
2. Stochiometrischer Reaktor

3. Gleichgewichtsreaktor

Der Gibbs-Reaktor beruht auf der Annahme, dass das Minimum der freien Gibbs-Energie im
chemischen Reaktionsgleichgewicht erreicht wird. Mit der Gibbschen Fundamentalgleichung

(2.1), die Stoffumwandlungen mit Varianz der Stoffzusammensetzung beriicksichtigt [54],
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Modellierung

kann ein Gleichungssystem fur die Bedingung des Entropiemaximums im thermodynamischen
Gleichgewicht formuliert werden.

1 Chemisches Potential der Komponente |
n; Stoffmenge der Komponente |

Das chemische Potential y; ist ein Ma der Intensitat der Anderung der inneren Energie bei

Variation der Stoffmenge der Komponente j unter der Voraussetzung, dass Entropie, Volumen

und alle weiteren Stoffmengen konstant bleiben.

Mit dem totalen Differential der freien Enthalpie, Gleichung (2.2), kann eine Definition fir das
chemische Potential der Komponenten j hergeleitet werden, Gleichung (2.3):

dG = dU + pdV + Vdp — TdS — SdT

= TdS — pdV + Zdenj + pdV + Vdp — TdS — SAT
J

aG
w = (a_) = g;= hj—Ts; (2.3)
] T,p,n;‘-

Damit wurde das chemische Potential als partielle molare Zustandsgréi3e, in diesem Fall die
partielle molare freie Enthalpie, identifiziert. Diese kann (ber die bereits bekannten
ZustandsgrofRen der partiellen molaren Enthalpie und Entropie bestimmt werde. Beide GroRen
sind Uber Stoffmodelle in Abhangigkeit von Temperatur, Druck und Zusammensetzung
kalkulierbar. [54]

Der Gibbs-Reaktor in CC berlcksichtigt alle teilhabenden Reaktanden und errechnet
mathematisch die Verteilung, die zu einem Minimum der Gibbs-Energie fuhrt. Die Erreichung
des chemischen Gleichgewichts wird mithin in den Grenzen der in der Datenbank

vorgegebenen thermodynamischen Daten erreicht.

Der stéchiometrische Reaktor 16st fir eine einzelne ausgewahlte Reaktion die Energie- und
Massebilanz. Als Beispiel sei hier die Knallgasreaktion von Wasserstoff mit Sauerstoff

angefliihrt wie sie auch in der Brennstoffzelle ablauft (vgl. Kapitel 1.3):

H, +0.50, » H,0 (2.4)
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Die Energiebilanz des stochiometrischen Reaktors bei konstantem Volumen und Druck kann
Uber die Reaktionsenthalpie AH, bestimmt werden:

Q 4+ P = AH, = hyyo — (hoz + hy2) (2.5)

h; partielle molare Enthalpie des Stoffes i

Die bei der Reaktion abgegebene oder aufgenommene Arbeit und Warme entspricht der
Differenz der Enthalpie von Produkten und Edukten. Fir die stationdre Massebilanz gilt gemaf
Gleichung (2.6), dass die Produktmasse des Wassers der Summe der Massen der Edukte
Wasserstoff und Sauerstoff entspricht.

Myy + Moy = Myyo (2.6)

Im Gleichgewichtsreaktor wird das chemische Gleichgewicht nach Gleichung (2.7) auf Basis
einer beliebigen Anzahl von Reaktionen gebildet. Im Unterschied zum Gibbs-Reaktor kann mit
Eingabe der Reaktionsgleichungen eine definierte Reaktionsabfolge abgebildet werden.
Wéhrend der Gibbs-Reaktor alle mit den verfugbaren Edukten moglichen Reaktionen
bertcksichtigt, um ein  Minimum der Gibbs-Energie zu berechnen, koénnen im
Gleichgewichtsreaktor Angaben zu Umsatzraten sowie Reihenfolge der Reaktionen gemacht
werden. Aufgrund der Tatsache, dass die in der Brennstoffzelle primar ablaufenden
Reaktionen bekannt sind (vgl. Kapitel 1.3), wurde zur Abbildung des elektrochemischen
Reaktionsraums in der Brennstoffzelle der Gleichgewichtsreaktor ausgewdahlt. Die
Berechnung des Gleichgewichts erfolgt durch CC uber die analytische Funktion in Gleichung
(2.7):

xl* xz*_,,* :xi
1nkeq:1nLP‘yj:A+§+ClnT+DT+ET2 (2.7)

Vi, pY2
R1 *Rz *".*Rj

k.q Gleichgewichtskonstante
P; Partialdruck der Produktkomponente i
R; Partialdruck der Komponente j

x; Stochiometrischer Koeffizient der Produktkomponente i
y; Stéchiometrischer Koeffizient der Komponente |

A B,C,D,E Koeffizienten der Gleichgewichtsreaktionsgleichung
T Temperaturin K

Mit den Reaktionsgleichungen (1.1-1.3) aus Kapitel 1.3 folgt fir das Gleichgewicht der

elektrochemischen Reaktionen:

1
In kg2 = 1nR’§f§—2°=A1 +2 4+ CInT + DiT + E; T? (2.8)

1
02*R2
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1
Inkeqco = In RO’,’gf}; = Ay + 2+ C,InT + D,T + E,T? (2.9)
02 co
1 * 2
Inkeqca = IS0 = Ay 4224 CyInT + D3T + E5T? (2.10)
02" "CH4

Die analytische Beschreibung der Gleichgewichtsberechnung gemaf Gleichung (2.7) wurde
urspriinglich von Klotz [47] in einer theoretischen Studie hergeleitet. Unter der Verwendung
der analytischen Funktion haben Olikara und Borman [66] die Konstanten A,B,C,D,E fur
diverse Reaktionen im Bereich von 600-4000 K zur computergestiitzten Berechnung von
Eigenschaften der Gleichgewichtsverbrennung evaluiert. Die Reaktionstemperaturen der
SOFC liegen innerhalb dieses Intervalls, sodass die ermittelten Konstanten in Tabelle 2-1 zur
Modellierung in dieser Arbeit verwendet werden. Fir die elektrochemische Reaktion des
Methans kénnen in der Literatur keine Werte fir den analytischen Ansatz gefunden werden,
sodass in diesem Fall die Minimierung der Gibbs-Energie zur Berechnung des Gleichgewichts

im Reaktor durchgeflhrt wird.

Tabelle 2-1 Konstanten zur Berechnung des thermodynamischen Gleichgewichts [66]
Gl. A B C D E

2.8 | -0.260286 = 101 | 0.124210 = 10% |-0.752364 0.259556 | -0.162687 * 1071
2.9 | -0.475746 = 10* | 0.148627 = 10% |-0.415302 = 1072 | 0.124699 | -0.900227 * 102

Die aus den Gleichungen in Kapitel 1.3 resultierende Leistung wird zum Ausgleich der
Energiebilanzen aus dem Reaktor abgefiihrt. Basis fUr die Berechnung der Leistung ist die
Stromvorgabe des DC/DC-Wandlers.

Warme- und Massentransfermechanismen

Warmetransfermechanismen werden durch Warmelbertrager abgebildet. Die Parameter fir
die Berechnung werden aus den Auslegungsdaten der Hersteller entnommen und gemaf
Kapitel 1.4.1.4 an die jeweiligen Betriebszustande angepasst. Im Falle der
Optimierungsrechnungen wurde von den tatsachlichen Auslegungsdaten abgewichen.
Hintergrund ist, dass mdoglicherweise in einer optimierten Auslegung eine abweichende
Konstruktion der Warmeubertrager notwendig wird. MaRRgeblich im Modell war in diesem Fall
die geforderte Temperaturdifferenz. CC errechnet daraus einen notwendigen Warmestrom,
der in einer Auslegung der Warmelbertrager beriicksichtigt werden kann. Der
Warmeubergang an die Umgebung wird durch Verluste der Rohrleitungen und Komponenten

an die Umgebung abgebildet.
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Massentransfermechanismen sind in CC nur begrenzt darstellbar. Im Gleichgewichtsreaktor
der Brennstoffzelle werden Kathoden- und Anodengasstrome zusammengefihrt und die
Anteile der Luft werden am Austritt des Reaktors wieder separiert. Der Massentransfer
innerhalb der einzelnen Brennstoffzelle, insbesondere an der Dreiphasengrenze, kann mit CC
nicht abgebildet werden, sodass die Module als Blackbox betrachtet werden. Gleiches gilt fur
Warmetransfermechanismen innerhalb der Brennstoffzelle und von der Brennstoffzelle nach
auflen. Hier erganzen die Berechnungen eines Kalkulators, der mit einem C-Parser
(Ubersetzungseinheit fiir die Programmiersprache C in ein von CC verwendbares Format) von
CC in das Modell integriert wird sowie die vorhandenen Versuchsdaten das Modell in CC.
Durch die Analyse der Temperaturmessstellen in den Stacks kdnnen ergénzend Aussagen zu

den thermischen Effekten gemacht werden.

Energiebilanzen

CC berechnet Energiebilanzen, d.h. die Enthalpiedifferenzen aller zugefiihrten und
abgefuihrten Medienflisse in stationaren Punkten. Im Rahmen der dynamischen Modellierung
konnen die Energiebilanzen zu verschiedenen Zeitpunkten zwischen Start und Ende
ausgelesen werden. Die Energiebilanzen unterschiedlicher Zeitpunkte kbnnen in der Analyse
der Simulationsergebnisse angewendet werden. Dadurch werden Rickschlisse auf den
Gesamtwirkungsgrad der Anlage mdglich. Die Annahmen Uber Wéarmeverluste wurden aus
dem Versuchsbetrieb abgeleitet und tiber die Rohrleitungsmodellierung zusatzlich theoretisch

berechnet.

Druckniveau

Das Druckniveau wird in CC malfgeblich durch die Kennlinien der Geblase vorgegeben. Die
Druckverluste in den Warmedlbertragern werden entsprechend Kapitel 1.4.1.4 an die
Betriebszustande angepasst. Das Rohrleitungsmodell gibt ergdnzend dazu Auskunft Uber die
Druckverluste in den Rohrleitungen. Die Druckverluste an Reformer und Brennstoffzelle sind

durch experimentelle Versuche bestimmt worden und liegen bei 20-40 mbar.

Elektrische Widerstande

Das Modell bertcksichtigt die vom Brennstoffzellenhersteller vorliegende ASR-Kennlinie.
Diese ist malfgeblich fur die errechnete Zellspannung und die vom Reaktor der
Brennstoffzellenmodule abgefiihrte Leistung. Der ASR héngt wesentlich von der Temperatur
ab und kann fir die betrachtete SOFC Uber Gleichung (2.11) bestimmt werden. Die
Innenwiderstande der Elektroden haben bei niedrigeren Betriebstemperaturen einen stéarkeren
Einfluss. Die Referenztemperatur betragt 850°C, der temperaturunabhangige Widerstand liegt

bei ASRyea = 0,19 Q/cm? und die Referenzspannung bei 1,09 V.
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Eg*F "

1 1
ASR(T) = ASRMEA(Tref) * exp( R (; - Tref)) + Reontact (211)

ASR  Area specific Resistance — Flachenspezifischer Widerstand

T Temperatur in K

Tret Referenztemperatur
Ea Referenzspannung
Rcontact Widerstand

F Farradayzahl

Regelkreislaufe

Regelungseinheiten werden sofern notwendig durch Controller abgebildet. Diese kdnnen
entweder vorwartsrechnend Werte setzen (z.B. Leistungsvorgabe fiir den BZ-Reaktor) oder
rickwartsrechnend auf einen Zielwert optimieren (z.B. Temperaturregelungen von BZ und
Oxidationseinheit). Es handelt sich bei den Regelkreislaufen mit Controllern nicht um eine PID-
Regelstruktur, sondern um Berechnungseinheiten, die in einem begrenzten Intervall Werte
variieren, um Konvergenz im Modell zu erzeugen. Eine spatere Automation kann mit den
ermittelten Simulationswerten aus den Controllern bedient werden und PID-Anteile in der

Regelung berticksichtigen.

Sensorik und Messstellen

Die Sensorik wird im Rahmen des Modells nicht abgebildet, da diese keinen Einfluss auf den
Prozess nimmt und lediglich Messwerte zur Prozessauswertung liefert. Beispielhaft wird in der
Analyse auf sinnvolle Messstellen verwiesen, die sich im Modell als relevant fur eine
Automation mit Fehlermanagement erwiesen haben. Insbesondere werden bei der Validierung

Werte der theoretischen Berechnungen mit realen Messstellen verglichen.

Rohrleitungen
Die Warmeverluste Uber die Rohrleitungen wurden mit CC durch Vorgabe der Geometrien und

der Isolierung ermittelt. Das Rohrleitungssystem wurde in einem gesonderten Modell
berechnet und die resultierenden Ergebnisse fur Warmeverluste, FlieRgeschwindigkeiten und

Verzdgerungen wurden in den Optimierungsmodellierungen eingearbeitet.

Zur Abbildung des zeitlichen Versatzes durch Rohrleitungen wurde eine Verzégerung tber die
mittlere Stromungsgeschwindigkeit errechnet. Die mittlere Stromungsgeschwindigkeit ist von
der Rohrgeometrie und dem Volumenstrom abhéngig, s. Gleichung (2.12). [4]

v

u=-=—"_ (2.12)
A 3600*TT*1

u Mittelwert der Strémungsgeschwindigkeit
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r  Rohrradius
V  Volumenstrom

Die Druckverluste werden nach Darcy-Weisbach tber Gleichung (2.13) von CC berechnet:

_ _pfL?
b= 144D (2g,) (2.13)

D Rohrdurchmesser

L Rohrléange

p Dichte

Ap Druckverlust

f Moody/Darcy Reibungsfaktor
g. Gravitationskonstante

Nachdem die Grundprinzipien der Modellierung aufgezeigt wurden, folgt ein Blick in die Details
der einzelnen Modellierungssektoren. Das Modell kann in Anlehnung an das Schema der

Anlage in Abbildung 1-5 in sechs Sektoren unterteilt werden:

Brennstoffzufuhr
Reformierung

Brennstoffzelle

1.

2.

3

4. Rezirkulation
5. Wasserzufuhr
6

Oxidationseinheit

Die Abbildung 2-1 zeigt die Sektoreneinteilung graphisch. Der Warmeulbertrager hinter der
Oxidationseinheit wird dem Sektor Rezirkulation zugeteilt, da er wesentlichen Einfluss auf die

Reformierung ausubt.
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1. Brennstoffzufuhr

Abgas

Diesel :> T Ovxidationseinheit
{ )_4©7 Luft

Reformer

ey

6. Oxidationseinheit

2. Reformierung

Luft

4. Rezirkulation

Kathode Anode @

Wasser

5. Wasserzufuhr

Abluft ¥ z

3. Brennstoffzelle peee

Abbildung 2-1 Anlagenschema und Modellierungssektoren

1. Die Brennstoffzufuhr wird im Modell durch eine Kolbenmembranpumpe der Firma Verder
vom Typ P200 mit entsprechender Kennlinie simuliert, s.

2. Abbildung 2-2. Im Versuchstrager sind in diesem Sektor neben Pumpe und Kraftstofffilter
auch zwei manuell bedienbare Ventile zur Absperrung der Leitung, ein Magnetventil, ein
Thermoelement, zwei Drucksensoren und ein Durchflussmesser in einer am Tank allokierten
Brennstoffzufuhreinheit verbaut. Die Brennstoffzufuhr ist mit einem Sicherheitsventil und
einem Bypass zuriick zum Tank sicher ausgefuhrt. Es wird fir diese Komponenten ein
Druckverlust von Ap = 0,0124 bar entsprechend der Rohrleitungsberechnung in CC inklusive
aller Ventile und Fittings berlcksichtigt. Auf eine Einzelmodellierung wurde aufgrund des
geringen Einflusses von Ventilen und Sensorik auf die im System nachfolgende
Verfahrenstechnik verzichtet.
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Abbildung 2-2 Pumpenkennlinie P200, Quelle: Datenblatt Verderbar P200

3. Fur den Reformer wurde ein Gibbs-Reaktor gewahlt, in dem die freie Reaktionsenthalpie
minimiert wird.  Der Reaktor wird grundsatzlich als adiabat erachtet. Sofern die
Betriebstemperatur die untere Betriebsgrenze erreicht (= 470 °C am Reformeraustritt) wird
eine Beheizung Uber einen Warmestrom vorgesehen. In Kapitel 1.4.1.1 wird erlautert, dass
die Stoffverhaltnisse am Reformereintritt mafRgeblich fir die Leistungsfahigkeit sind. Das O/C-
Verhéltnis vorm Reformer wird mit einer individuell programmierten Berechnungseinheit in CC
bestimmt. Entscheidend dafur ist auch die Auswahl des Modell-Diesels. Es liegen
Dieselanalysen des experimentell genutzten schwefelarmen Diesels vor. Der in CC simulierte
Diesel entspricht in den Eigenschaften, insbesondere Dichte und Massenstrom, der
Dieselanalytik. Die Abbildung 2-3 zeigt einen Auszug aus dem analytischen Vergleich von

realem und simuliertem Diesel.

s P -
Nm3/h mol/h kg/h [kg/m?] I/min

Modelldiesel 62 % C14H30 1,0246000 45,7125011 8,0417432 837,5 0,16003469

38 % C10H8
Dieselanalytik vom 10.03.2014 8,0417432 837,5 0,1600347

c H (0] C H 0]
[mass%] [mass%] [mass%] [kg/h] [kg/h] [kg/h]

Modelldiesel 62 % C14H30 86,7667121 13,0513870 0 6,97755617 1,04955903 0

38 % C10H8
Dieselanalytik vom 10.03.2014 86,19 13,4 0,41 6,93117846 1,0770594 0,0329712

Abbildung 2-3 Auszug analytischer Vergleich Dieselkraftstoff real vs. Modellierung

4. Die Brennstoffzellenmodule werden mit einem Gleichgewichtsreaktor simuliert. Die in
Kapitel 1.3 erlauterten elektrochemischen Reaktionen in der Brennstoffzelle werden durch den
Reaktor ins Gleichgewicht gebracht. Uber einen Controller wird die Umwandlungsrate der
Edukte vorgegeben, welche den berechneten Brennstoffnutzungsgrad im konkreten Lastpunkt

widerspiegelt. Die Temperaturgrenzwerte flr den Betrieb der Brennstoffzelle zeigt Tabelle 2-2.

Tabelle 2-2 Grenzwerte Stacktemperatur gemaR Herstellerspezifikation

Eintritt Austritt
+ 20 °C +10°C
Kathode 730 °C 830 °C
-60 °C -30°C
-50°C + 50 °C
Anode 650 °C 800 °C
+ 50 °C -50°C

Die Austrittstemperatur der Brennstoffzelle — Kathode und Anode — wird Uber die Luftzufuhr
der Kathode auf 840 °C geregelt. Die Warmeverluste Uber die Rohrleitungen beider

Elektrodenausgange sind ebenfalls berlicksichtigt.
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Ein in CC integrierter Parser (Ubersetzungseinheit in der Informatik) ermoglicht es, eigene
Berechnungseinheiten, sogenannte Operatoren, zu erstellen. Der Operator ,SOFC-
Calculator® ermdglicht die Definition von Betriebsparametern und Berechnung von
Eingabegrofien fur den Gleichgewichtsreaktor auf dieser Basis. Die errechnete elektrische
Leistung sowie der Brennstoffnutzungsgrad werden lber einen Controller in CC an den
Reaktor Ubermittelt. Beriicksichtigt werden die in Kapitel 1.3 erlauterten Spannungsverluste
und die ASR-Kennlinie der Brennstoffzelle. Die Modellierung der Brennstoffzelle erfolgt als
Blackbox-Modell mit den Ein- und Ausgangsstromen eines Moduls, das bedeutet die
Fluidstrome der einzelnen Stacks und Zellen werden nicht betrachtet. Die Abbildung 2-4
veranschaulicht das Schema des Black-Box-Modells. Die Zellspannung und Leistung werden
auf Basis der gemittelten Werte der Gasstrome zwischen Ein- und Austritt des
Gleichgewichtsreaktors bestimmt. Die Anzahl von Zellen (1680 Stiick) und Stacks (7 Stiick)
wird zur Kalkulation einzelner BetriebsgréRen im SOFC-Calculator berticksichtigt. Die vom
Modell errechneten Werte kénnen als Input fur Detailmodelle auf Zellebene genutzt werden.
Die Energiebilanz wird durch den Gleichgewichtsreaktor der SOFC uber die

Reaktionsenthalpie wie folgt berechnet:

Tre f

AH = <(mkathode + manode) * Cp,eduktedT> +

Tin
. Tre
(mges * fTin 4 Cp,produkte dT) + AH (Tref) (2-14)

mit der Reaktionsenthalpie bei Referenztemperatur:

AH (Tyer) = oy vy * HY (2.15)
H Reaktionsenthalpie der Gesamtreaktion in SOFC-Reaktor
0 Reaktionswarme der SOFC
P Leistung der SOFC
Cp Spezifische Warmekapazitat des Gasgemischs
m Massenstrom
Tref Referenztemperatur der Reaktion
Tin Eintrittstemperatur des Reaktors
AH(T..;) Reaktionsenthalpie bei Referenztemperatur
j Chemisches Element j der Reaktion
S Anzahl der an der Reaktion beteiligten chemischen Elemente

H? Enthalpie des Elements j unter Standardbedingungen
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Zur Erhaltung der Energie im Modell gilt folgender Zusammenhang zwischen
Reaktionsenthalpie und errechneten Werten Leistung P und Warme Q des SOFC-Calculators

unter Vernachlassigung der kinetischen und potentiellen Energien:

C2 2

Ty T2
C
AH = fme(he+?e+g*ze)dr—fma(ha+7a+g*za)dr=

71 71
= f: Mg he dT — f:f Mg hgdt = Q + P (2.16)

Die Reaktionsenthalpie des Gleichgewichtsreaktors muss der aus der Brennstoffzelle

abgefiihrten elektrischen Leistung P und der Reaktionswarme Q entsprechen.

Fir die instationdre Massenerhaltung an Kathode und Anode gelten die Gleichungen (2.17)
und (2.18):

T, . T, .
fff Myathode,1 (Ddrt — frlz Myathode,2 (Ddr = Myathode,1 — Mkathode,2 (2-17)

Ty . Ty .
fff Manode,1 (T)dT - f.[: Manode,2 (T)dT = Manode,1 — Manode,2 (2-18)

Die Energie- und Massenerhaltung wird gemeinsam mit der Kalkulation des
Reaktionsgleichgewichts im Reaktor ,SOFC* von CC sichergestellt, vgl. Gleichung (2.7). Die
Stoffdaten werden der Datenbank von CC entnommen. Der Separator trennt die
Massenstréme von Sauerstoff, Stickstoff und Argon von den Produkten der elektrochemischen
Reaktion der Anodenseite ohne zusatzliche Massenanderungen, sodass der Massenerhalt

gewahrleistet ist.

Q.P,n

SOFC -
Calculator

Q, P Kathode (T, p, 11, mkathode,z)
Kathode (T, Oz Ny, Ar

P, M, Myarhode)
Separator

H, 0, CO, CO,, H,0
Anode (T,

P, 1, Manode)

Abbildung 2-4 Schema Black-Box-Modell der Brennstoffzelle

Anode (T, p ,n, manode,z)

5. Der Rezirkulationskreislauf beinhaltet neben den Geblasen zur Fluidférderung und

zahlreichen Warmeulbertragern ebenfalls die externe Wasserzufuhr sowie die
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Oxidationseinheit. Die Geblase zur Regulation von Druck und Rezirkulationsmenge folgen den
Kennlinien in Abbildung 2-5. Aufgrund des Betriebsgeheimnisses wird in dieser Arbeit auf eine
detaillierte Darstellung der Gestaltung des Rezirkulationkreislaufs verzichtet. Die
Wasserzufuhr und die Oxidationseinheit, werden als einzelne Subsysteme betrachtet und
unter Punkt 5. und 6. erlautert.

6,00

T 5,25
a0 s ;
£ a5 ~_ o
3,00 [ -
o 3 ~ =
2 225 of I~ PN 2 _
= E ’ T \1- 1 — =0
22 150 %Qs\\@\ /,/fz—ﬂ/__—/
55 orm R R N el s,
y — N~ L gu—
Ss T = |
Z8€ o000
8§ 400 350 300 250 200 150 100 50 O 50 100 150 200 250 300 350 400

+— Unterdruck Gesamtdruckdifferenz Ap [mbar] Uberdruck —

Abbildung 2-5 Geblasekennlinien Rezirkulation — Motorleistung in Abhangigkeit der
Gesamtdruckdifferenz, Quelle: Datenblatt Airtech Europe Seitenkanalverdichter - ASC-Series

6. Die Wasserzufuhr erfolgt im Versuchstrager mit einer Pumpe-Dise-Einheit. Das Modell
bertcksichtigt dies Gber Implementierung einer Pumpenkennlinie, s.

7. Abbildung 2-2 und eines Mixers, in dem das Wasser dem Rezirkulat beigefugt wird. Es wird
fur Diesel und Wasser eine Pumpe der gleichen Bauweise eingesetzt. Die Beheizung der
Verdampfungsstrecke wird durch Zufuhr eines Warmestroms dargestellt. Die zugefiihrte
Wassermenge wird entsprechend vorgegeben, um das O/C-Verhdltnis im

Reformierungsprozess einzuhalten.

8. Die Oxidationseinheit wird wie der Reformer durch einen Gibbs-Reaktor abgebildet. Dabei
regelt ein nachgeschalteter Controller das Drei-Wege-Ventil im Luftzulauf gemaf3 der
geforderten Temperatur von 750 °C am Austritt. Es besteht die Mdglichkeit der elektrischen
Beheizung des zugefuhrten Luftstroms sofern notwendig, um das Temperaturniveau z.B. in

niedrigen Lastpunkten aufrechtzuerhalten.

Der Schwerpunkt der dynamischen Betrachtung liegt insbesondere auf den Lastwechseln von
Teillast in Volllast nach dem Anfahren des Systems in den hei3en Zustand (> 500 °C
Reformertemperatur, > 650 °C Brennstoffzellentemperatur). Thermische Anfahrzyklen fir
SOFC-Systeme sind als kritisch zu erachten, deswegen sollten sie in der Praxis mdglichst
vermieden werden. Mit dem Fokus auf der Betriebsoptimierung wurde dementsprechend die
Betrachtung auf die Lastwechsel begrenzt. Diese muissen abhéangig vom Lastprofil der
Verbraucher haufiger durchgefiihrt werden und eine Optimierung dessen stellt einen
deutlichen Mehrwert dar. Die Brennstoffzelle gibt eine Limitierung der Lastrampe von 2 A/min

vor, sodass unter Bericksichtigung der Zeit fur Erhéhung der Medienzufuhr jeweils 10 oder
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mehr Minuten notwendig sind, um von 50 % Teillast auf Volllast bei einer Stromvorgabe von
22 A zu kommen. Die stationaren Zustande zwischen den Lastwechseln kénnen beliebig lange
gehalten werden. Die verkirzte Darstellung in der Simulation stellt damit die minimal
notwendige Zeit fir einen Lastwechsel dar. Die maximale Nennleistung orientiert sich an den
verwendeten Brennstoffzellen des Versuchstragers und kann bei Bedarf zukiinftig hochskaliert
werden, um eine Leistung von mehreren hundert Kilowattstunden zu generieren. Die maximale
Stromvorgabe des DC/DC-Wandlers wird dabei durch das Design der verwendeten
Brennstoffzelle determiniert. Die Teillast ist der aufgrund der Auslegung des Systems minimal
mogliche Lastpunkt und richtet sich insbesondere nach den Designparametern von BoP-

Komponenten; bspw. der Forderleistung von Pumpen.

Die SchrittgroRe der Berechnung wurde bei 3 Sekunden festgelegt. CC bietet die Moglichkeit,
die Steuerungsgrofen mittels eines Rampenoperators zu festgelegten Zeitpunkten zu
variieren. Die Varianz erfolgt im Modell jeweils im 30 Sekunden Intervall. Fir die folgenden

Grolien wurde eine Rampenkontrolle eingefihrt:

- Stromvorgabe DC/DC
- Dieselmenge

- Rezirkulationsrate

- Wassermenge

- Heizleistungen Oxidationseinheit, Reformer und Kathodenluft

Die Rezirkulationsrate bezieht sich auf die Wiederverwendung der anodenseitigen Abgase

beider Brennstoffzellenmodule im Kreislauf. Dabei ist die Rezirkulationsrate wie folgt definiert:

RR = lrez_ (2.19)

7labg as

RR Rezirkulationsrate
Nyey Stoffmengenfluss Rezirkulationskreislauf in Richtung Reformer
Nabgas Stoffmengenfluss am Anodenaustritt

Im Wesentlichen folgen bei einer Automatisierung der Anlage alle GréRRen der Stromvorgabe
Uber den DC/DC-Wandler. Zur Identifikation optimaler Betriebsparameter in der Simulation
wird die Zeitrampenvariation einzelner Parameter gleichzeitig genutzt, um vom
Berechnungspunkt abweichende Bedingungen zu bestimmen wund 2zu bewerten.
Beispielsweise kann eine Uber den Zeitverlauf verschlechterte Warmedibertragungsleistung
Uber die Variation des Warmedurchgangskoeffizienten im Zeitverlauf abgebildet werden.
Diese Anwendung des Modells findet in der Konzeptionierung des holistischen

Fehlermanagements Verwendung.
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Bei der Erh6éhung des Lastwechsels wurden Zeitverzogerungen in Abhangigkeit der im
Rohrleitungsmodell kalkulierten Flie3geschwindigkeit berticksichtigt, um sicherzustellen, dass
fur die Reformierung ausreichende Diesel- und Wassermengen entsprechend des hoheren
Lastpunkts bereitgestellt werden und der Brennstoffnutzungsgrad nur geringfigig beeinflusst
wird. Die gewéhlten RampengrofRen konnen im experimentellen Betrieb manuell in der
Anlagensteuerung gesetzt werden. Umgekehrt lassen sich experimentelle Versuche leicht
Uber die Integration von Sensor- und/oder Vorgabewerten der Anlagensteuerung im Modell
nachbilden.

2.2 Experimentelle Validierung

Die Nachbildung des Demonstrators aus dem Projekt SchiBZ als Basismodell fur die
theoretische Analyse garantiert realitdtsnahe Berechnungen. Zur Validierung des Modells
stehen Versuchsdaten des 50 kW Versuchstragers zur Verfugung. Die Validierung beruht auf
dem Abgleich prozessentscheidender GrofRen. Dazu wurden Messwerte verschiedener
Sensorik mit den Ergebnissen der Simulation abgeglichen. Eine Beschreibung der Messstellen

erfolgt in Tabelle 2-3.

Aufgrund der limitierten Mdoglichkeiten, Reaktoren und die einzelnen Temperaturen im
Katalysatorbett abzubilden, wird zunachst geprift, ob Misch- und Austrittstemperatur vom
Reformer hinreichend genau abgebildet werden kdnnen. Das Thermoelement TRAHT-163 ist
im oberen Teil des Reaktors mittig Uber dem Katalysatorbett und zeichnet die Mischtemperatur
auf. Das Thermoelement TRAHLT-135 ist direkt hinter dem Katalysatorbett am Ausgang des
Reaktors positioniert und dient als Referenz flr die Austrittstemperatur. Die Positionierung der

Thermoelemente ist in Abbildung 2-6 dargestellt.
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Abbildung 2-6 Positionierung der Thermoelemente am Reformer

Die Abbildung 2-7 a) zeigt den Verlauf der Temperaturen am Reformer im Rahmen eines 24-
stiindigen Versuchsbetriebs. Mischtemperatur von Diesel und Reformat liegt bei 560-590 °C.
Die Reaktoraustrittstemperatur liegt bei 480-500 °C. Im Betrieb mit der Brennstoffzelle gilt es,
den Temperaturverlauf am Reformer maoglichst stabil zu halten, um die Zusammensetzung
des Synthesegases nicht negativ zu beeinflussen oder eine Vergiftung des Katalysators durch
z.B. Kohlenstoff zu verhindern. Unabhangig vom Lastpunkt und dem zugefuhrten Diesel
sollten Misch- und Austrittstemperatur demnach konstant bleiben. Die im Versuchsbetrieb
zugefluhrte Dieselmenge kann Abbildung 2-7 b) entnommen werden. Dabei wird deutlich, dass
trotz Erhohung der Dieselmenge kaum Einfluss auf die Temperaturen am Reformer
genommen wird. Vergleichend dazu sind in Abbildung 2-7 c¢) und d) die simulierten Werte
aufgefuhrt. Die Simulation stellt den Lastwechsel verkirzt auf 10 Minuten ohne langeren
stationéaren Betrieb dar. Es lasst sich anhand der Graphen schlussfolgern, dass ebenso wie

im Experiment die Temperaturen vom Reformer nahezu unbeeinflusst vom Lastwechsel sind.
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Abbildung 2-7 Verlauf Reformertemperaturen und Dieseldurchfluss

In Abbildung 2-8 b) wird beispielhaft eine Betriebszeit von 10 Minuten bei 6 I/h Dieselzufuhr
mit den simulierten Werten verglichen. Die Simulation bildet die Reaktormischtemperatur mit
einer Abweichung von max. 8 % ab. Die Reaktoraustrittstemperatur wird mit hdherer
Genauigkeit abgebildet und weicht max. 2 % von den experimentellen Werten ab. Die héhere
prozentuale Abweichung in der Mischtemperatur lasst sich auf das relativ simple Mischmodell
ohne Beriicksichtigung der geometrischen Verhaltnisse und Gasverteilungen im Reaktorraum
zurlckfihren. Zusatzlich befindet sich im Mischbereich lediglich ein Thermoelement als
Referenz, sodass die reale Temperaturverteilung im Mischbereich nicht dargestellt werden
kann. Trotz der Tatsache, dass CC keine Mdglichkeit bietet, Katalysatortemperaturen einzeln
abzubilden, sind Mischtemperatur und Austrittstemperatur in dem erwarteten

Temperaturbereich, der wahrend der Inbetriebnahme des Reformers gemessen wurde und
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durch die Prozessrandbedingungen erfordert wird. Das Modell wird somit als hinreichend
genau angesehen.
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Abbildung 2-8 Abweichung Reformermisch- und -austrittstemperaturen real vs. Simulation a) Prozentuale
Abweichung b) Temperaturverlauf im direkten Vergleich

Die fur die Validierung gewahlten Messstellen werden in Tabelle 2-3 beschrieben. Verwendet
wurden einheitlich Thermoelemente (TE) vom Typ N. Diese wurden in den Rohrleitungen mittig
positioniert. In den Warmedubertragern vor Kathode und Anode sind die Thermoelemente direkt

an den Warmedbertragerein- und -ausgangen mittig installiert.

Tabelle 2-3 Messstellenbeschreibung der Validierung

Mess- Messwert Lokalisation Rohr-@ Messinstrument
stelle
1 m Dieselleitung DN6 Digitaler
Durchflussmesser
CORI-FLOW
T Wasserleitung D8x1,5 TETypN
T Mischbereich Reformer / TETyp N
T Vor W-14 hinter Verdampfungsstrecke in DN100 TETypN
Rohrleitung
5 T Warmedlbertrageraustritt W-14 Richtung DN100 TETypN
Reformer
6 T Hinter Austritt Oxidationsreaktor DN65 TETyp N
7 T Warmeiubertrageraustritt W-09 vor Anode DN65 TETyp N
8 T Warmeibertragereintritt W-09 hinter Anode DN65 TETyp N
9 T Lufterwarmeraustritt vor Kathode DN100 TETypN
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10 T Warmeubertrageraustritt vor Lufterhitzer DN100 TETypN
Kathode
11 T Warmeiubertragereintritt hinter Kathode DN100 TETypN
12 n Luftzufuhr Kathode DN65 Heil¥film-
Luftmassenmesser
13 T Warmeubertragereintritt Kathode Kaltseite ~ DN65 TETyp N
14 T Warmeibertragereintritt W-13 von Anode DN100 TETypN
kommend
15 T Warmedibertrageraustritt W-03 Gasseite vor DN100 TE Typ N
Rezirkulationsgeblase
16 T Warmeiubertrageraustritt W-03 Luftseite D18x1,5 TETypN
17 T Hinter Lufterhitzer Oxidationseinheit D18x1,5 TETypN
18 T Eintritt Oxidationseinheit D18x1,5 TETypN
19 T Zwischen Warmedubertrager W-03 und W- DN100 TETypN
13
20 n Rezirkulation hinter Geblase vor W-13 DN100 MFM-Fligelrad-
StrOmungssensor
21 n Luftzufuhr zur Kilhlung des Rezirkulats D18x1,5 Heilfilm-
hinter BL-05 Luftmassenmesser
22 n Luftzufuhr der Oxidationseinheit hinter BL-  D18x1,5 Heif3film-
06 Luftmassenmesser
23 n Wasserzufuhr hinter Pumpe H18 D8x1,5 Zahnradzahler
24 T Von H18 zu Wasserdise D8x1,5 TETypN
25 T Rezirkulation hinter Geblase DN100 TETypN
26 T Rezirkulation vor W-13 DN100 TETypN
27 T Hinter W-13 vor Verdampfer DN100 TETypN
28 T Refomeraustrittstemperatur am / TETyp N

Reaktorende unter Katalysatorbett

—

29 Mittlere Brennstoffzellentemperatur / TETyp N
30 T Luftzufuhr Oxidationseinheit hinter BL-06 D18x1,5 TETypN

Die Abbildung 2-9 zeigt die Auswertung der Messstellen eines stationaren Lastpunkts am
Versuchstrager im Vergleich zu den CC simulierten Werten. Der reale Messwert steht dabei
jeweils links, der simulierte Wert rechts des Trennzeichens. In Abbildung 2-10 werden die
Abweichungen von Simulation zu Realwert zusammenfassend dargestellt. Es gibt lediglich
eine hohere Abweichung an der Messstelle 15, die auf Unterschiede bei der
Warmedubertragung in W-03 zwischen Modell und Realitat zurtickzufuhren ist. Es kann mithin
angenommen werden, dass das Verhalten des Versuchstragers hinreichend genau im Modell

dargestellt werden kann.
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Abbildung 2-9 Validierung Simulationsergebnisse gegen stationdren Lastpunkt des Versuchstréagers (zur
Wahrung des Industriegeheimnisses wird Rezirkulationseinheit ausgeblendet)
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Die Tabelle 2-4 zeigt ergdnzend weitere Berechnungsergebnisse des Modells in diesem

Referenzpunkt. Dabei fallt insbesondere die Abweichung bei der errechneten Leistung der BZ

auf. Diese lasst sich dadurch begriinden, dass bereits einige Zellen im betriebenen Modul

Schadigungen aufweisen.

Da hierfir keine detaillierten Realwerte

vorlagen, ist die

Abweichung von 1,5 kW zu erklaren. Die Funktionalitit des Modells ist damit nicht

beeintrachtigt.
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Tabelle 2-4 Simulationsergebnisse Referenz bei 5,3 A

Simulation Realwert Abweichung

Anzahl Zellen (Gesamt) 1680 1680 /
Zellfliche [cm?] 127,8 127,8 /
Stromvorgabe DC/DC [A] 53 5,3 /
Stromdichte [A/cm?] 0,0425977 0,0425977 /
Leistung Modul 2 [V] 7,4 6 -18,92%
Zellspannung [V] 0,8409 / /
Stackspannung [V] 201 190 -5,47%
Nernstspannung [V] 0,953362 / /
Spannungsverlust Zelle [V] 0,0979746 / /
Brennstoffnutzung 28,52% / /
Q_Verlust [kW] 35,97 38 5,64%

2.2.1 Sensitivitatsanalyse

Unter Sensitivitdtsanalyse werden hier Verfahren verstanden, bei denen ein Zusammenhang
zwischen Varianz der Eingangs- und Ausgangsgrofen hergestellt wird. [79] Im
experimentellen Betrieb konnten insbesondere Schwachen bei der Auslegung der
Warmeubertrager sowie eine massive Abweichung der zuvor kalkulierten Warmeverluste tber
Rohrstrecken identifiziert werden. Die Sensitivitatsanalyse soll helfen, hier in Zukunft eine
bessere Einschatzung der Verluste im Realsystem zu erlangen und zu einem optimierten

Warmekonzept zu finden.

Ein entscheidender Faktor der Prozessfuhrung im System sind die thermischen Massen sowie
die spezifische Warmekapazitat der Isolierung. Eine Veranderung dieser kann Auswirkungen
von kleineren Temperaturschwankungen bis hin zur Schadigung von Komponenten (z.B.
durch Kohlenstoffbildung bei Missachtung der Temperaturgrenzen) haben. Die relevantesten
Rohrleitungen und Fittings wurden mit CC modelliert sowie die Warmeverluste durch freie
Konvektion Uber die Rohrstrecken nach Gleichung (2.20) [8] berechnet. Ein 3D-Modell der
Konstruktion des Versuchstragers wurde fir die Festlegung der Rohrleitungsgeometrien im

Modell verwendet.
Qv = A*a; * (Tronr — TUmgebung) (2.20)

T Temperatur

a; Warmelbergangszahl des Materials i

Q, Verlustwarmestrom durch freie Konvektion
A Rohrflache

Im validierten Betriebspunkt mit 5,3 A Stromvorgabe wurde zunéchst eine Sensitivitdtsanalyse
der spezifischen Warmekapazitat mit der klassischen Einparametervariation durchgefiihrt.

Betrachtet werden 10 Faktoren in 20 Stufen und das Qualitdtsmerkmal Warmeverluste. Die
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Ubersicht der Faktoren und Stufen ist Tabelle 2-5 zu entnehmen. Dabei wird die Stufe 10 die
Referenz bilden, d.h. das System im Normzustand. Die Referenz ist eine spezifische
Warmekapazitat der Isolierung von 0,2 W/m*K. Die restlichen Stufen stellen Abweichungen

vom Nennzustand dar.

Tabelle 2-5 Faktoren und Stufen fiir Sensitivitdtsanalyse Warmeverluste*
Faktor Beschreibung

A Rohrleitungen Kathodenaustritt
Rohrleitungen Kathodeneintritt

Rohrleitungen auf der Anodenseite

Stufe 1 Stufe 2 ... Stufe 20
[WIm*K]  [W/m*K] [W/m*K]
0,05 0,075 ... 055

Rohrleitungen vor dem Reformer

Rohrleitungen hinter dem Reformer

Rohrleitungen W-13 zu Verdampfer

Verdampfereinheit
W-13 zu W-03 in Rezirkulation
I hinter der Verdampfereinheit zu W-14

I O m m OO W

J Gasverteiler hinter BZ

Die Abbildung 2-11 zeigt die Auswirkungen der Faktorvarianz A bis J auf das Qualitdtsmerkmal
Warmeverluste Uber den Rohrleitungen. Es zeigt sich erwartungsgemafl ein linearer
Zusammenhang bei dem mit der Zunahme der spezifischen Warmekapazitat die
Warmeverluste steigen. Die essentielle Bedeutung einer adaquaten Isolierung wird damit
deutlich. Wobei insbesondere die Warmeverluste am Kathodeneintritt beherrscht werden

mussen. Hier gilt es, zuklinftig ein verbessertes Warmekonzept zu erarbeiten.

4 Die Bezeichnung der Warmetibertrager ist dem FlieRbild in Abbildung 2-10 zu entnehmen.
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0,2

/ |

-0,4

-0,6

0,8

Warmeverlust [k\W]

-1,2

-1,4
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6
Spezifische Warmekapazitat [W/m*K]

—— D - Warmeverlust Reformereintritt E - Wirmeverluste Reformeraustritt

H - Warmeverlust W-13 zu W-03 F - Warmeverlust W-13 zu Verdampfer
=] - Warmeverlust Gasverteiler hinter BZ = C - Warmeverlust Anode
—B - Warmeverluste Kathodeneintritt ~ ———A - Warmeverluste Kathodenaustritt
— G - Warmeverluste Verdampfer —— | - Warmeverluste hinter Verdampfer

Abbildung 2-11 Warmeverluste in Abhéngigkeit der spezifischen Warmekapazitat der
Rohrleitungsisolierung

Es folgt ein kurzer Exkurs in die physikalischen Zusammenhénge bei der instationdren
Warmeleitung als Folge eines Temperaturgefélles. Instationdre Warmeleitung liegt vor, sofern
Temperaturverlaufe in kontaktierenden Korpern sowohl ortlicher als auch zeitlicher
Abhangigkeit unterliegen. Aus der allgemein gultigen dreidimensionalen Differentialgleichung
instationdrer Warmeleitung, Gleichung (2.21) folgt, dass diese lediglich von der
Temperaturleitfahigkeit des Mediums sowie der Temperaturdifferenz abhangig ist. Aufgrund
der ahnlichen GroRenordnung der Temperaturleitfahigkeit findet der Temperaturausgleich in

Metallen und Gasen mit ungefahr gleicher Geschwindigkeit statt.

aT %T 2
E—a*arz—a*VT (2.21)
. Aw
mita = (2.22)
Cp*p

T Temperatur

a Temperaturleitfahigkeit [m2/s]

r Plattendicke, Radius, drtliche Angabe in Abhangigkeit der Geometrie
Aw Warmeleitfahigkeit

¢, Spezifische Warmekapazitat

p Dichte

Bei eindimensionalen Temperaturfeldern einfacher Geometrien kann die Differentialgleichung

mit Hilfe von Fourierreihen gelést werden. In allen anderen Fallen missen aufwendigere
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numerische Verfahren herangezogen werden. Die dimensionslose Zeit, die das Verhéltnis des
Warmestroms im Koérper zur zeitlichen Anderung des Warmeinhalts beschreibt, wird
Fourierzahl genannt, s. Gleichung (2.23). Mit ihr lassen sich die thermischen Zeitkonstanten
bestimmen, die notwendig sind, um einen definierten Temperaturgradienten zu durchlaufen.
Das Verhdltnis der Warmeubergangszahlen an der Auf3en- und Innenseite einer festen
Geometrie wird Uber die dimensionslose Biot-Zahl, Gleichung (2.24), bestimmt. Die
dimensionslose Biot-Zahl unterscheidet sich von der dimensionslosen Nufelt-Zahl lediglich
dadurch, dass die Warmeleitfahigkeit 1y, auf den festen Kérper bezogen wird und nicht auf ein
Fluid. [5, 8]

Fo = (2.23)

Bi = &L (2.24)

Aw

In einer zukunftigen Erweiterung des erstellten transienten Modells lassen sich Uber die
beschriebenen Zusammenhange Aufheizvorgange prazise darstellen. Eine Implementierung
kann aufgrund der beschrankten Funktionen des C-Parser in CC jedoch nur durch separate
Berechnungseinheiten erfolgen. Die separat kalkulierten Kennzahlen der instationdren
Warmeleitung in den Reaktoren kdnnen wiederum als Eingangsgréf3en in das CC-Modell
eingebracht werden, z.B. Uber einen zeitlich gesteuerten Input der Temperaturverlaufe an den

jeweiligen Komponenten.

Aus der Energiebilanzgleichung fur ruhende Koérper (2.25) mit der inneren Energie nach
Gleichung (2.26) folgt die direkte Abhangigkeit des transienten thermischen Verhaltens des
Systems von den Massen. [4] Mit einer Variation der Massen von Rohrleitungen und Fittings
im Zuge einer Sensitivitdatsanalyse kann ein Indikator fir das Systemdesign und eine

Empfehlung fur die Auslegung der Rohrwegerung gegeben werden.

0@ +P@) = =2 (2.25)

mit U = m * u(T) (2.26)

Q(r)  Warmestrom in zeitlicher (t) Abhangigkeit
P(r)  Leistung in zeitlicher (t) Abhangigkeit
U Innere Energie

Das Ziel der folgenden Sensitivititsanalyse der thermischen Massen ist es, individuelle
Modellparameter zu identifizieren, die relevanten Einfluss auf die errechneten Ergebnisse

haben. Dabei werden die thermischen Massen als Parameter mit sensiblem Einfluss auf die
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Berechnungsergebnisse um 20 % variiert. Die folgenden Standardbedingungen eines

stationdren Ausgangszustands werden vorausgesetzt.

Tabelle 2-6 Standardbedingungen fir Sensitivitdtsanalyse der thermischen Massen

Parameter Standardwert
Stromvorgabe 22 A
Rezirkulationsrate 58 %
Diesel 17,9 I/h
Wasser 30,11/h
Partialdruck Wasserstoff

0,2134 bar
am Eintritt Brennstoffzelle
Partialdruck Sauerstoff am

0,2114 bar

Eintritt der Brennstoffzelle

Temperatur Brennstoffzelle 840 °C

Die Versuchsplanung der Sensitivitdtsanalyse sieht die folgenden Faktoren in einer Variation
von drei Stufen [-20 %, 0 %, +20 %] vor:

Tabelle 2-7 Faktoren Sensitivitdtsanalyse Rohrleitungen und Reaktoren
Faktor Beschreibung

A Gasverteiler Anodenaustritt zu W-13
Rohrleitungen Kathode |
Rohrleitungen Kathode Il
Rohrleitung W-13 zu W-03
Rohrleitung vor Verdampfer
Gasverteiler Reformer zu Anode |
Gasverteiler Reformer zu Anode I
Masse BZ-Modul Il

Masse BZ-Modul |

Rohrleitung vor Oxidationseinheit
Rohrleitung hinter Oxidationseinheit
Rohrleitung Anodenaustritt
Verdampfereinheit

Rohrleitung hinter Verdampfer
Reformerreaktor

T OZZrr X« —IOTMOONO®D

Rohrleitung vor Reformer

Das Qualitatsmerkmal ist die jeweilige Endtemperatur der Rohrleitung und damit die
Abweichung in der nachgeschalteten Prozesskomponente (Brennstoffzelle, Reformer,
Verdampfer oder Oxidationseinheit). In Abbildung 2-12 ist ersichtlich, dass eine Variation der
Rohr-/Reaktormassen einen Einfluss von weniger als einem Prozent auf die nachgeschalteten
Temperaturen hat. Es ist zu beachten, dass sdmtliche Regelkreislaufe aktiv sind. Der grof3te

Einfluss geht von einer Variation der Massen des BZ-Moduls aus.
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Abbildung 2-12 Sensitivitatsanalyse Variation Rohr-/Reaktormassen

Es wird empfohlen im Zuge weiterer Forschungsarbeit eine Sensitivitdtsanalyse der
thermischen Massen mit einer Versuchsplanung gemafR der Methode der statistischen
Versuchsplanung (Design of Experiments) durchzufiihren. Die Methode eignet sich
insbesondere zur Erstellung von Versuchsreihen mit komplexen Systemen. Dabei werden die
Nachteile der klassischen sukzessiven Parametervariation durch eine Versuchsplanung unter
Berlcksichtigung  statistischer  Grundlagen ausgeglichen. Bei der sukzessiven
Einparametervariation wird grundsétzlich von einem Ausgangszustand ausgegangen. Andere
Ausgangszustande werden vernachlassigt und damit wird suggeriert, dass die Wirkung eines
Faktors nicht in kausalem Zusammenhang zu anderen Parametern steht. Das Verhalten realer
Systeme weicht jedoch davon ab. Die statistische Versuchsplanung bertcksichtigt hingegen
den gesamten Faktorraum. Standardisierte Versuchsplane sind orthogonal und ausgewogen.
Kleine Wirkungen eines Faktors kénnen damit identifiziert werden. [79] Die Erstellung eines
vollstdndigen Versuchsplans sowie die Durchfilhrung der Analyse bei einer derart hohen
Systemkomplexitat bietet sich fur eine eigenstandige Untersuchung an. Als Beispiel fur eine
derartige Versuchsplanung wurde eine Zwei-Faktor-Variation einzelner Faktoren der obigen
Sensitivitdtsanalyse durchgefiihrt. Ausgewahlt wurde dafir eine Abweichung der Masse des
Reformerreaktors mit gleichzeitiger Variation der Masse des Brennstoffzellenmoduls, welche
bereits oben als sensibler Faktor fur das Modell identifiziert wurde. Die durch die Zwei-Faktor-
Variation verursachte Abweichung in der Zellspannung von Modul 1 ist Abbildung 2-13 zu
entnehmen. Deutlich zu erkennen ist bei veranderten Ausgangsbedingungen beider Faktoren

eine Steigerung des Einflusses auf die Zellspannung. Diese Wirkung ist zurickzufihren auf
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veranderte Temperaturen am Eintritt der Anode durch differente Warmeverluste am Reformer
sowie gleichzeitig abweichende Warmeverluste am BZ-Modul, wodurch das
Betriebstemperaturfeld und mithin im Reformer das Reaktionsgleichgewicht beeinflusst wird.

0,30%
0,20%
0,10%
0,00%

-0,10%

Zellspannung Abweichung [%]

-0,20%

-0,30%

-20%

0%

0%

Reformer Abweichung [%]
BZ-Modul Abweichung [%]

-20%
20%

1-0,30%-0,20% m-0,20%-0,10% m-0,10%-0,00% m0,00%-0,10% =0,10%-0,20% =0,20%-0,30%

Abbildung 2-13 Zwei-Faktoren-Variation Reformer und Brennstoffzellenmodul

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass die Erhéhung der Genauigkeit des Modells mit

Hilfe der Detailmodellierung von Rohrwegerungen und Reaktoren essentiell fr die Darstellung
der Warmeverluste ist.

Wesentliche BetriebsgrofRen werden durch das vorherrschende Temperaturfeld bestimmt,
sodass die Leistungsfahigkeit der Brennstoffzelle nur mit einer detaillierten Abbildung sinnvoll
bewertet werden kann. Der groRte Einfluss auf die Temperatur des Systems geht vom
Brennstoffzellenmodul aus, wohingegen alle anderen Massen zu einem &hnlichen Anteil das
Temperaturfeld beeinflussen. Zur Beurteilung der zeitlichen Abhangigkeit der

Aufheizvorgange ist die Implementierung externer Berechnungseinheiten notwendig.
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3. Analyse verschiedener Betriebskonzepte

Die Flexibilitat in der Gestaltung von SOFC-Systemen mit Anodengasrezirkulation ermdglicht
die Berlcksichtigung unterschiedlicher Anforderungen von Nutzern und Betreibern. Neben
den technischen Anforderungen gibt es auch 6konomische Randbedingungen. Beispielsweise
ist bei einer Anhebung der Betriebstemperatur von gesteigerten Komponentenkosten
auszugehen, da hochtemperaturbestandige Materialien héufig Mehrkosten verursachen.
Gleichzeitig zwingen technische Herausforderungen im Hochtemperaturbereich sowie die
Verflugbarkeit bestimmter Komponenten zu einem Umdenken bei der Konzeption und
Realisierung von Anlagen. Die Erfahrungen im Zuge der Versuchstragererprobung haben zur
Auswahl der zwei Attribute ,Betriebstemperatur in der Rezirkulation® und ,alternative
Energietrager” gefuhrt. Die Betriebstemperatur ist durch die eingeschrénkte Verfugbarkeit von
Hochtemperaturgeblésen von Bedeutung und die Auswahl des Energietrdgers verspricht im
Wesentlichen zusétzliche Vorteile bei der Dekarbonisierung und infrastrukturellen
Verfugbarkeit. Die theoretische Analyse von Betriebskonzepten als Teil dieser Arbeit
unterstitzt die Identifikation von Optimierungsmoglichkeiten hinsichtlich Lebensdauer und

Leistung einer Anlage.

3.1 Varianten der Anodengasrezirkulation in Abhangigkeit vom
Temperaturniveau

In der Realisierung einer Rezirkulation der Anodengase werden zwei Vorteile gesehen — die
Erhéhung des Wirkungsgrads und die Nutzung der reversiblen Warme der Brennstoffzelle fir
die Reformierung. Dieses Kapitel gibt einen Uberblick iiber die theoretischen Mdglichkeiten
der Gestaltung eines Rezirkulationskonzepts in  Abhangigkeit des gewahlten
Temperaturniveaus. Die Ausgangsbasis bildet dabei die Konzeptionierung des
Versuchstragers. Zahlreiche EinflussgroRen missen bei der Ausgestaltung der
Rezirkulationseinheit bertcksichtigt werden, um einen optimalen Betrieb zu erreichen. Der
experimentelle Betrieb des Versuchstragers hat gezeigt, dass ein entscheidender
Leistungsparameter das Temperaturniveau ist. Je niedriger das Temperaturniveau umso
anspruchsvoller wird die Prozessfihrung, um die notwendigen Warmestrome optimal zu
nutzen. Gasflhrende Komponenten, insbesondere Geblase, in einem Temperaturbereich von
Uber 150 °C im Betrieb sind auf dem Markt nicht als Standard verfigbar. Um eine
Betriebsfiihrung bei héheren Temperaturen zu ermdéglichen, sind Entwicklungsleistungen
notwendig. Alternativen zum bisherigen Konzept werden am Ende des Kapitels aufgezeigt, um

einen Ausblick auf zukinftige Gestaltungsmaoglichkeiten zu geben.
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Analyse verschiedener Betriebskonzepte

Der Einfluss des Temperaturniveaus auf die folgenden Designparameter steht im Fokus der
Betrachtung:

- Warmelubertragungskonzept
- Rezirkulationsmenge

- Brennstoffnutzungsgrad

- Gesamtwirkungsgrad

Hinsichtlich der Rezirkulationsmenge ist ein Kompromiss zwischen technischer Machbarkeit
und Wirtschaftlichkeit zu finden. Mit steigender Rezirkulationsrate erhdht sich der
Gesamtwirkungsgrad der Anlage, gleichzeitig erlaubt die Verfahrenstechnik keine vollstandige
Rezirkulation. Zum einen missen die Stoffverhdltnisse am Reformer im definierten
Betriebsintervall gehalten werden, zum anderen garantiert die Nachverbrennung der Abgase
das Temperaturniveau fur die Reformierung. Mit einer Steigerung der Rezirkulationsrate steht
im Nachbrenner weniger brennbares Abgas zur Verfigung, wodurch die Temperatur am
Austritt sinkt. Der notwendige Warmestrom fur die Warmeubertragung an das Rezirkulat kann
unter Umstéanden somit nicht mehr gewahrleistet werden. Eine Beeintrachtigung der

Reformierung mit jeder Variation der Rezirkulationstemperatur ist somit wahrscheinlich.

Das Temperaturniveau in der Rezirkulationseinheit kann von Abgastemperatur der
Brennstoffzelle bis zu Raumtemperatur ausgelegt werden. Sinnvollerweise sollte gleichwohl
eine Temperatur Uber 100 °C gewahlt werden, um Kondensation auszuschlieRen. Alle
Temperaturen unter Abgastemperatur erfordern eine Kihlung und somit eine komplexere
Verfahrenstechnik. Der vollstandige Verzicht auf die Kilhlung des Abgases aus der BZ in der
Rezirkulation macht die Verwendung eines Warmelbertragers obsolet. Das hohe
Temperaturniveau von 650 °C resultiert in weiteren technischen Herausforderungen. Der
Markt bietet derzeit keine Ldsungen flr Hochtemperaturgeblase zur Forderung eines
Gasgemisches bei Temperaturen Uber 150 °C. Diese Marktlliicke und Budgetbeschrankungen,
die einer Neuentwicklung von Geblasen entgegenstanden, filhrten bezogen auf den
Versuchstrager zu der Designentscheidung, dass das Abgas des Anodenkreislaufs auf 100-
120 °C luftgekdhlt wird. Ein durchdachtes Warmekonzept kann helfen, den
Gesamtwirkungsgrad zu steigern und die Verluste der zusatzlichen Kihlung im
Anodenkreislauf zu kompensieren. Detaillierte Betrachtungen weiterer Leistungsparameter

einer Anlage erfolgen in Kapitel 4.2.
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Fir die theoretische Analyse der Rezirkulationskonzepte wurden folgende Betriebspunkte

gewahlt:
I. 120°C
. 250 °C
. 350 °C
IV. 450 °C

Dabei bezieht sich die Temperaturangabe jeweils auf einen Messpunkt vor dem
Rezirkulationsgeblase (vgl. Abbildung 2-9 Messstelle 26). Die Varianten I-IV. erfordern eine
Kihlung des Gases hinter der Brennstoffzelle. Aufgrund der derzeit verfliigbaren Technologie
erscheint ein Temperaturniveau bei 600 °C ohne Kihlung derzeit nicht realistisch umsetzbar,
weswegen auf eine Simulation verzichtet wird. Es ist vielmehr davon auszugehen, dass
zunachst eine moderate Steigerung der Temperaturbestandigkeit der Komponenten zu
erwarten ist, sodass eine Betrachtung einer maximalen Steigerung von ca. 300 °C in der
Rezirkulation erfolgt. Es wird jeweils ein Lastwechsel von einer Teillast mit etwa 50 % Last bis

zur Nennlast von lsorc = 22 A simuliert, um eine Vergleichbarkeit zu gewahrleisten.

Fall I. - 120 °C

Dieser Fall orientiert sich an der Betriebstemperatur in der Rezirkulation des realisierten
Versuchstragers. Die Simulation kompensiert bereits im Versuchsbetrieb offenbar gewordene
Schwachen. Die Daten der Peripheriekomponenten sind dementsprechend nur teilweise aus
dem Versuchstrager adaptiert worden. Da insbesondere Schwachen in der Auslegung der
Warmeubertrager auftraten, wird in der Modellierung eine Auslegungsberechnung
durchgefiihrt. Die Leistung sowie der zugehorige Warmedurchgangskoeffizient zur Erreichung
der geforderten Temperaturdifferenz werden kalkuliert und stehen damit fur die zukinftige

Beschaffung von Warmedibertragern als Referenz zur Verfiigung.

Der Lastwechsel von lsorc = 8 A auf Isorc = 22 A erfolgt innerhalb von At = 12 Minuten. Das
Maximum des Brennstoffnutzungsgrad liegt bei 36,11 % mit einer Rezirkulationsrate
RR =60 %. Die Reduzierung von Brennstoffnutzung und Rezirkulationsrate in niedrigen
Lastpunkten ist auf die Regulation des Temperaturniveaus der Reformierung
zurlickzuftihren. Der  niedrige  Brennstoffnutzungsgrad resultiert aus den hohen
Warmeverlusten, wodurch ein hoher Anteil der unverbrannten Brennstoffe im Nachbrenner
erforderlich ist, um eine Vorwarmung des Rezirkulats vor der Reformierung zu gewéhrleisten.
Mit zunehmender Last kann das Temperaturniveau nur Uber eine Steigerung der
Rezirkulationsrate gehalten werden. Das gesteigerte Gasvolumen und die resultierende

turbulente Stromung ermdglichen einen Betrieb der Warmelbertrager nah am
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Analyse verschiedener Betriebskonzepte

Auslegungspunkt mit optimaler Warmedibertragungsleistung. Die Warmeverluste machen
ebenfalls eine zusatzliche elektrische Beheizung der Kathodenseite in der BZ erforderlich.
Abschatzungen aus den Erfahrungen mit dem Versuchstrager fuhrten zur Annahme, dass ab
einer Last von 18 A keine zusatzliche Beheizung der Kathodenseite notwendig ist. Die
elektrische Heizleistung fir den Reformer liegt im Modell bei 1,5-2 kW. Der
Kathodenluftvorheizer wird in Teillast mit 4 kW gespeist und dann mit steigender Last auf 1
kW reduziert. Die Beheizung der Wasserzufuhr erfolgt dauerhaft bei 4 kW. Es werden als
Richtwert aus der praktischen Erfahrung mit dem Versuchstrager 10 % der elektrischen
Leistung als Warmeverluste der Brennstoffzellenmodule beriicksichtigt und weitere 5,57 kW
Verluste in den Rohrleitungen angenommen. Die Werte fir die Rohrleitungswarmeverluste
wurden im Rohrleitungsmodell von CC kalkuliert. Im Versuchsbetrieb wurden teilweise deutlich
hohere Warmeverluste festgestellt. Die modellierte Reduktion gegenuber der im
Versuchstrager gemessenen Werte rechtfertigt sich durch eine optimalere Auslegung der
Isolation und der Warmeubertrager, von der in zukinftigen Konzepten ausgegangen werden
kann. Die zuvor beschriebenen Vorgabewerte der Simulation kdnnen Tabelle 3-1 entnommen

werden.

Tabelle 3-1 Parametervorgaben Betrieb bei 120 °C

Zeit [min] 0 0,5 1 15 2 2,5 3 3,5 4 45 5 55
Diesel [kg/h] 7 7 7 8,75 8,75 8,75 875 10,5 10,5 10,5 10,5 115
E’l\(’szf’]er 097 097 12 12 12 1,2 13 13 13 13 1,4 14
Strom M1 +

M2 [A] 8 8 8 9 10 11 11 12 13 14 14 14
Reformer-

heizung [KW] 1,5 1,5 15 15 15 15 15 15 15 1,5 1,5 1,5
Kathoden-

heizung [kW] 4 4 4 4 4 4 3 3 3 3 3 3
Rezirkula-

) 45% 45% 45% 45% 50% 50% 55% 55% 55% 55% 55% 55%
tionsrate [%]

Zeit [min] 6,5 7 7,5 8 8,5 9 9,5 10 10,5 11 11,5 12
Diesel [kg/h] 11,5 11,5 13 13 13 13 13 13 14,75 14,75 14,75 14,75
}/lilglshs]er 14 15 15 15 15 15 15 165 165 165 165 165
Strom M1 +

M2 [A] 16 16 16 17 18 19 19 19 20 21 22 22
Reformer-

heizung [kW] 15 15 15 15 2 2 2 2 2 2 2 2
Kathoden-

heizung [KW] 2 2 2 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Rezirkula-

) 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 60% 60% 60% 60%
tionsrate [%]

Die Reformeraustrittstemperatur liegt in niedrigen Lastpunkten bei ca. 480 °C und steigt bei
hoheren Lasten auf 490 °C, vgl. Abbildung 3-1 links, wobei die Betriebstemperatur des

Katalysators tiber die elektrische Beheizung von bis zu 2 kW bei ca. 500-520 °C gehalten wird.
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Damit befinden sich die Werte im definierten Betriebsintervall der Reformierung. Bei einer
Erhohung der Wasserzufuhr erreicht das O/C-Verhéltnis innerhalb von einer Minute ein
Maximum bis es wieder zum optimalen Betriebsbereich zurlckfindet, s. Abbildung 3-1 rechts.
Dies resultiert aus dem Erfordernis, zunéchst ausreichend Wasser zur Reformierung
bereitzustellen bevor die Brennstoffzufuhr in den Reformer erhoht werden sollte, um
unerwinschte Nebenreaktionen wie die Kohlenstoffbildung bei der Reformierung zu
verhindern. Der Tabelle 3-1 kann entnommen werden, dass jeweils eine Zeit
At = 30 Sekunden vor Erh6hung der Dieselmenge die Wasserzufuhr angepasst wird. Nach
der Erhdéhung der Dieselmenge vergehen weitere Aty = 30 Sekunden bis das O/C-Verhaltnis
wieder im anvisierten Bereich liegt. Wird parallel die Rezirkulationsrate angepasst, um im nach
dem Lastsprung angestrebten stationdren Betriebspunkt die Effizienz zu erhéhen und das
O/C-Verhaltnis ohne zusatzliche externe Wasserzufuhr stabil zu halten, verlangert sich die Zeit
zu einem stabilen O/C-Verhéltnis dartber hinaus, was in Abbildung 3-1 rechts in den
Zeitintervallen t; = [2,5 min, ... ,4 min] und t> = [6 min, ..., 8 min] ersichtlich ist. Die Zeit bis zur
Ruckkehr zum Nennwert verlangert sich auf bis zu At =2 Minuten. Auf die quantifizierte
Darstellung des O/C-Verhéltnisses wird aus Griinden der Wahrung des Betriebsgeheimnisses
verzichtet. Das O/C-Verhaltnis wird im Modell nicht aktiv geregelt, es erfolgt vielmehr eine
manuelle Abstimmung der Diesel- und Wasserzufiihrung im Modell und die Uberwachung des
Verhéltnisses in allen Betriebspunkten iiber eine O/C-Berechnungseinheit. Bei Uber- oder
Unterschreiten des Betriebsintervalls missen die im Modell zugefiihrten Medienstrome
angepasst werden. Die Schwankungen sind innerhalb des tolerierten Betriebsintervalls fur das

O/C-Verhaltnis, sodass eine Korrektur nicht notwendig erscheint.
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Abbildung 3-1 Reformeraustrittstemperatur Fall |

Nicht nur am Beispiel des O/C-Verhéltnisses zeigen die Simulationsergebnisse anschaulich

die temporaren Schwankungen wéhrend eines Lastwechsels. Die Austrittstemperatur der
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Oxidationseinheit wird auf 750 °C geregelt. Die Abbildung 3-2 zeigt, dass das Luftverhaltnis
an der Oxidationseinheit 1,, dabei zwischen 1,8 und 2,4 variiert. Es werden der
Oxidationseinheit permanent 20 Nm3/h Frischluft aus der Umgebung zugefihrt, wahrend der
restliche Luftbedarf tber das Drei-Wege-Ventil aus der Kuhlung des Rezirkulats beigemischt
wird. Dabei ermittelt ein riickwartsgerichteter Controller den Offnungsgrad des Mischventils
vor der Oxidationseinheit. Der Regelkreis ist in Abbildung 3-3 dargestellt. Als Fiihrungsgrofie
T, (t) wird die gewilinschte Austrittstemperatur der Oxidationseinheit von 750 °C vorgegeben.
Der Controller bestimmt die Differenz T,(t) zur Temperatur des Fluidstroms am Austritt der
Oxidationseinheit. Symbolisch steht fiir die Ubergabe der Temperatur des Fluidstroms an den
Controller das Messglied im Regelkreis. Aus der Differenz ermittelt der Controller die
SteuergréfRe ¢(t), die an das Stellglied Ubergeben wird. Das Stellglied ist das Drei-Wege-
Ventil vor der Oxidationseinheit. Die Steuergrof3e ¢(t) entspricht einer prozentualen Angabe
von 0-100 % des Offnungswinkels des Ventils. Der Offnungswinkel des Ventils als
SteuergréRRe nimmt dann Werte im Intervall ¢(t) = [0°, ..., 120°] an, wobei ein Offnungswinkel
von ¢(t) = 120° (SteuergroRe ¢(t) = 100 %) einer vollstandigen Offnung in Richtung der
Oxidationseinheit entspricht. Die Oxidationseinheit stellt die Regelstrecke dar, die von der
StorgréfRe z(t) beeinflusst wird. Als StorgroRen treten hier Varianzen in der Gasmenge,
insbesondere der Menge brennbarer Gase sowie Warmeverluste auf. Die relative
Fehlertoleranz des Controllers liegt bei 0,05 %. Der Abbildung 3-2 ist zu entnehmen, dass
jeweils etwa t = 30 Sekunden nach Erhohung der Dieselzufuhr das Luftverhdltnis in der
Oxidationseinheit ein Maximum erreicht, bevor es wieder auf das Niveau vor der Lasterhéhung
zurickfallt. Die kurzzeitige Minderung der Brenngasausnutzung fihrt zu einem erhdhten
Luftbedarf bei der Nachverbrennung. Die Modellierung hat gezeigt, dass bereits kleine
Abweichungen (< 10 %) in der Luftversorgung der Oxidationseinheit zu einem suboptimalen
Betrieb fiihren. Die Simulation bestéatigt mithin das Phanomen, dass im experimentellen
Betrieb das Temperaturniveau fiir Reformierung und BZ-Betrieb schwierig aufrechtzuerhalten
waren. Die Regelungseinheiten einer Automation mussen prazise eingestellt sein, um die

beschriebenen Schwankungen im laufenden Betrieb zu minimieren.
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Abbildung 3-3 Regelkreis Austrittstemperatur Oxidationseinheit

Die Abbildung 3-4 fasst die Wirkungsgrade im Verlauf des Lastwechsels zusammen. Der
elektrische Wirkungsgrad bezieht sich dabei auf die elektrochemische Umsetzung in der Zelle
und ist ein Produkt aus thermodynamischem Wirkungsgrad und Spannungswirkungsgrad (s.
Kapitel 1.3.1). Die Brennstoffnutzung bleibt dabei unberiicksichtigt. Der Brennstoffnutzungs-
grad ist gesondert der Abbildung 3-4 zu enthehmen. Die Korrelation zum Gesamtwirkungsgrad
ist offensichtlich. Die Gesamteffizienz bestimmt sich aus der elektrischen Leistung der BZ-
Module bezogen auf den Heizwert des zugeflihrten Diesels, vgl. Systemwirkungsgrad in
Kapitel 1.3.1.. Beabsichtigte Wirkungsgrade von lber 50 % zu erreichen, ist mit diesem
Anlagenkonzept unwahrscheinlich. Die elektrische Beheizung des Systems bis zu hohen
Lastpunkten sowie die hohen Warmeverluste machen das System energetisch ineffizient. Es
wird in diesem Fall eine maximale Gesamteffizienz von 29,02 % bezogen auf die zugefiihrte
Menge Diesel erreicht. Weitere Ergebnisse der Simulation wie z.B. Leistungsprofil der
Brennstoffzelle sowie Polarisationskennlinie und Partialdricke kénnen dem Anhang

entnommen werden.
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Abbildung 3-4 Effizienzen in Fall |

Fall 1. — 250 °C

Bei einer Rezirkulationstemperatur von 250 °C wird der maximale Lastpunkt nach

At = 12 Minuten bei Isorc = 22 A mit einem Brennstoffnutzungsgrad von ca. 44,46 % und
einer Rezirkulationsrate von 65 % erreicht. Die elektrische Beheizung von dem Reformer liegt
bei kontinuierlich 1 kW, wahrend die Kathodenluft bis zu einem Lastpunkt von Isorc = 18 A mit
bis zu 4 kW beheizt wird. Im Gegensatz zu Fall | resultiert aus der héheren Brennstoffnutzung
sowie Rezirkulationsrate ein deutlich geringerer Verbrauch an Diesel und Wasser. Die
Parametervorgaben fiur Fall 1l sind in Tabelle 3-2 dargestellt. Die Modellierung der
Warmeverluste ist aus Fall |1 Gbernommen worden. Das Rohrleitungsmodell ist maRgeblich,
wahrend die Warmeverluste der BZ an die Umgebung bei 10 % der elektrischen Leistung

angenommen werden.
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Tabelle 3-2 Parametervorgaben Betrieb bei 250 °C

Zeit [min] o 05 1 15 2 25 3 35 4 45 5 55 6
Diesel[kgh/] 7 7 7 8 8 8 8 95 95 95 95 1025 1025
E’I\(’glshs]er 09 09 10 10 10 10 115 1,15 1,15 1,15 1,15 1,15 1,15
Strom Modul
142 [A] 9 9 9 10 11 12 12 13 14 15 15 15 16
Reformer-
hengpwy L0011 1 1111 1 11 1 1
Kathoden-
heizungkw] 4 4 4 4 4 4 3 3 3 3 3 3 2
Rezirkula-

) 50% 50% 50% 50% 50% 50% 50% 50% 55% 55% 55% 55% 58%
tionsrate [%)]

Zeit [min] 65 7 75 8 85 9 95 10 105 11 115 12
Diesel [kg/h] 10,25 10,25 11,25 11,25 11,25 11,25 11,25 12 12 12 12 12
E’I\(’S‘/Srf]er 115 125 125 125 1115 1,15 1,15 115 1,15 1,15 1,15 1,15
Strom Modul
142 [A] 17 17 17 18 19 20 20 20 21 22 22 22
Reformer-
heizung tkw]  * 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Kathoden-
heizung tkw] 2 2 2 0 0 0 0 0O 0 0O 0 o0
Rezirkula-

) 58% 58% 58% 58% 65% 65% 65% 65% 65% 65% 65% 65%
tionsrate [%]

Das Luftverhéltnis an der Oxidationseinheit ist mit Werten 4,,, = 3 in Teillast deutlich héher. In
den oberen Lastbereichen sinkt es auf bis zu 4,, = 2 ab. Das erhthte Luftverhaltnis im
Teillastbereich ist auf die niedrigere Brennstoffumsetzung in der Brennstoffzelle
zurickzufuihren, wodurch mehr Gas zur Oxidation zur Verfligung steht. In hoheren
Lastpunkten werden die Rezirkulationsrate und der Brennstoffnutzungsgrad gesteigert,
wodurch weniger Reaktanden exotherm im Nachbrenner reagieren und der Kuhlbedarf
gemindert ist. Die Regelung auf eine Austrittstemperatur von 750 °C erfolgt wie in Fall |
beschrieben Uber das Drei-Wege-Ventil und 20 Nm3/h Frischluftzufuhr. Die Abbildung 3-5 zeigt
diese zeitlichen Zusammenhange von Austrittstemperatur und Luftverhdltnis an der

Oxidationseinheit graphisch.
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Abbildung 3-5 Oxidationseinheit in Fall Il - Austrittstemperatur und Luftverhéltnis

Wie Abbildung 3-6 rechts illustriert, sind ahnlich zu Fall | Schwankungen der Stoffverhéltnisse
O/C am Reformer in Korrelation mit der Variation des Lastpunkts zu beobachten. Der Reformer
wird im anvisierten Temperaturbereich betrieben. Die Austrittstemperatur liegt im Intervall von
475-490 °C, vgl. Abbildung 3-6 links. Die Ahnlichkeit zu den Ergebnissen in Fall | zeigt, dass
unabhéngig von der Temperatur im Rezirkulationskreislauf die Reformierungsbedingungen
konstant gehalten werden kénnen.
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Abbildung 3-6 Reformeraustrittstemperatur und O/C-Verhéltnis in Fall Il

Es wird eine Steigerung der Gesamteffizienz um 6 % gegenulber Fall | auf 35,01 % erreicht.
Der elektrische Wirkungsgrad bleibt auf dhnlichem Level wie bei Fall |. Das resultiert aus der
Tatsache, dass die Brennstoffzusammensetzung durch gleiche Reformierungsbedingungen
nahezu konstant gehalten wird sowie der Temperaturbereich in der Brennstoffzelle auf
konstantem Niveau gehalten wird. Der thermodynamische Wirkungsgrad und der

Spannungswirkungsgrad bleiben damit nahezu unbeeinflusst. Weitere Ergebnisse der
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Simulation wie z.B. Leistungsprofil sowie Polarisationskennlinie und Partialdriicke konnen dem

Anhang entnommen werden.
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Abbildung 3-7 Effizienzen in Fall |l

Fall 1ll. — 350_°C

Der Brennstoffnutzungsgrad kann in Fall 11l bereits auf 52,04 % gesteigert werden bei einer

Rezirkulationsrate von 75 % im maximalen Lastpunkt. Die Nennlast bei Isorc =22 A wird nach
10 Minuten erreicht. Die daflir verwendeten Parametervorgaben sind Tabelle 3-3 zu
entnehmen. Das Modell der Warmeverluste wird beibehalten. Die Rezirkulationsrate steigt wie
bereits in den vorherigen Fallen mit héheren Lastpunkten. Die Kathodenheizung kann bei einer
Last von 18 A ausgeschaltet werden. Der Dieselverbrauch sowie die externe Wasserzufuhr
werden im Vergleich zu Fall | und Il deutlich reduziert. Der Grund dafur liegt in der gesteigerten
Rezirkulationsrate, wodurch bereits vor der Reformierung mehr Brenngas zur spateren
Umsetzung in der Brennstoffzelle zur Verfligung steht. Gleichzeitig ermdglichen die
angehobenen Brennstoffnutzungsgrade in der Brennstoffzelle mit geringerer Treibstoffzufuhr
hohere Lastpunkte. Durch die gestiegene Rezirkulationsrate kann die externe Wasserzufuhr

in hoheren Lastpunkten deutlich gesenkt werden.
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Tabelle 3-3 Parametervorgaben Betrieb bei 350 °C

Zeit [min] 0 0,5 1 15 2 25 3 3,5 4 4,5 5
Diesel [kg/] 65 65 65 7,795 7,75 7,75 7,75 875 875 875 875
E’I\(’glshs]er 07 07 08 08 08 085 095 095 095 095 095
Strom M1 +

M2 [A] 2 12 12 12 13 14 14 15 16 17 17
Reformer-

heizung (kW] * 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Kathoden-

heizung (kw] 4 4 4 4 4 4 2 2 2 2 2
Rezirkula- 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58%
tionsrate [%]

Zeit [min] 5,5 6 6,5 7 7.5 8 8,5 9 9,5 10
Diesel [kg/h] 9,25 925 925 925 97 97 97 97 97 97
EII\(/SIShs]er 095 085 08 08 08 077 075 075 075 075
Strom M1 +

V2 [A] 17 18 19 20 20 20 21 22 22 22
Reformer-

heizung (W] L 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Kathoden-

heizung tkw] 2 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Rezirkula- 58%  70% 70%  70% 70%  70%  75%  75%  75%  75%

tionsrate [%]

Die Temperatur am Austritt des Reformers liegt bei einem Lastwechsel auf Isorc = 22 A

zwischen 480 °C und 500 °C. Damit liegt auch das Temperaturniveau leicht hdher als in den

vorher betrachteten Fallen | und II, aber immer noch im angestrebten Betriebsbereich. Die

Variation des O/C-Verhéltnis am Reformer fallt deutlich geringer aus. Die geringere

Wassermenge, die in ein grélReres Gasvolumen eingebracht wird, resultiert in geringflgig

niedrigeren Erhéhungen des Stoffverhéltnisses am Reformer. Die Abbildung 3-8 zeigt beide

Effekte.
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Abbildung 3-8 Reformeraustrittstemperatur und O/C-Verhéaltnis in Fall lll
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Die Abbildung 3-9 zeigt die Verhaltnisse an der Oxidationseinheit in Fall 1ll. Der kurzzeitige
Ausschlag der Austrittstemperatur ist auf die erste Erhéhung der Dieselmenge und damit des
Lastpunkts zurtickzufuihren. Die Regelungsgrenze liegt bei 800 °C Austrittstemperatur, sodass
der Ausschlag tolerierbar ist. In kleinerer Auspragung ist dieser Effekt ebenfalls in Fall Il zu
beobachten. Diese Auswirkung l&sst sich in der Realitat mit einer prazisen Einstellung eines
PID-Reglers der Luftzufuhr verhindern. Das Luftverhéltnis 4,, liegt im Intervall zwischen 2,9
und 3,7 und damit aufgrund der hoéheren Eingangstemperatur in den Nachbrenner
erwartungsgemal’ hoher als in Fall I-11.
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Abbildung 3-9 Oxidationseinheit Fall lll - Austrittstemperatur und Luftverhéltnis

In Fall Il wird eine Gesamteffizienz von 43,26 % erreicht, vgl. Abbildung 3-10. Die Effizienz
kann damit im Vergleich zum Referenzfall bei 120 °C um 14,24 % gesteigert werden. Die
Brennstoffnutzung erreicht in diesen Fall erstmals Uber 50 %. Es ist trotz hoherer
Brenngasausnutzung geniugend Energie im Abgas vorhanden, um das gewinschte
Temperaturniveau in der Oxidationseinheit zu erreichen, sodass die Gesamteffizienz der
Anlage Uber eine hohere Rezirkulationsrate gesteigert werden kann. Weitere Ergebnisse der
Simulation wie z.B. Leistungsprofil sowie Polarisationskennlinie und Partialdriicke kbnnen dem
Anhang enthommen werden.
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Fall IV. — 450°C
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Bei einer Rezirkulationstemperatur von 450 °C sind keine deutlichen Unterschiede zur

Temperatur von 350 °C festzustellen. Es wird ein Brennstoffnutzungsgrad von 52,05 % bei

einer Rezirkulationsrate von bis 75 % erreicht. Wobei die Rezirkulationsrate mit steigender

Last @hnlich wie in Fall I-1ll gesteigert wird. Diesel- und Wassermenge verhalten sich dhnlich

wie in Fall Ill. Das Modell der Warmeverluste wurde ebenfalls tibernommen.

Tabelle 3-4 Parametervorgaben Betrieb bei 450 °C

Zeit [min] 0 0,5 1 1,5 2 3,5 4 4,5 5
Diesel [kg/h] 6,5 6,5 6,5 8 8 9 9 9
}’l\(’gfrf']er 07 07 08 08 08 08 095 09 095 095 0095
Strom M1 +

M2 [A] 12 12 12 12 13 15 16 17 17
Reformer-

heizung [kW] 1 1 1 1 1 1 1 1
Kathoden-

heizung [kW] 3 3 3 3 3 2 2 2
Rezirkula-

. 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58% 58%
tionsrate [%]

Zeit [min] 5,5 6 6,5 7 7.5 8 8,5 9 9,5 10
Diesel [kg/h] 9,25 925 925 925 975 975 975 975 975 975
}’I\(’glshs]er 09 09 09 075 075 075 075 075 075 0,75
Strom M1 +

M2 [A] 17 18 19 20 20 20 21 22 22 22
Reformer-

heizung kW] L 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Kathoden-

heizung kW] 2 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Rezirkula- 58%  70% 70% 70% 70% 70%  75% 75%  75%  75%

tionsrate [%]
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Die Reformerheizung wird weiterhin bei 1 kW gehalten, um Warmeverluste des Reaktors nach
aufRen zu kompensieren. Die Kathodenheizung wird abermals bei einer Lastvorgabe von 18 A
deaktiviert. Die Parametervorgaben sind in Tabelle 3-4 dargestellt.

Die Verhéltnisse an der Oxidationseinheit sind in Abbildung 3-11 dargestellt. Es ist aufgrund
der bereits hohen Eintrittstemperatur in den Reaktor eine hohere Luftzufuhr an der
Oxidationseinheit notwendig, um die Temperatur auf dem gewlnschten Austrittsniveau von
750 °C zu halten. Neben der Zufuhr Giber das Drei-Wege-Ventil werden 25 Nm?3/h (statt bisher
20 Nm?/h) Frischluft eingeleitet, wahrend das Luftverhaltnis 1,, zwischen 2,8 und 4,5 variiert.
Es ist bei der ersten Lastpunkterhbhung erneut ein geringflgiger Ausschlag der

Austrittstemperatur festzustellen, der in einer zukiinftigen Regelung ausgeglichen werden

kann.
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Abbildung 3-11 Oxidationseinheit in Fall IV - Austrittstemperatur und Luftverhaltnis

Die Verhaltnisse am Reformer bleiben nahezu unverandert, s. Abbildung 3-12. Die
Austrittstemperatur liegt zwischen 480-500 °C und das O/C-Verhéltnis zeigt &ahnliche
geringflgige Reaktionen auf den Lastwechsel wie in Fall 111
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Abbildung 3-12 Reformeraustrittstemperatur und O/C-Verhéltnis in Fall IV
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Der Gesamtwirkungsgrad betragt in diesem Fall 43,73 % und liegt dabei auf &hnlichem Niveau
wie Fall Ill. Der Brennstoffnutzungsgrad liegt bei 52 %. Die Abbildung 3-13 zeigt eine Ubersicht
der Wirkungsgrade. Insgesamt sind keine deutlichen Vorteile gegentiber Fall 11l ersichtlich.
Wenn man bedenkt, dass die Komponenten in der Rezirkulation in diesem Fall hdhere
Temperaturen ertragen mdissen, ist die Wahl der niedrigeren Temperatur zu empfehlen.
Weitere Ergebnisse der Simulation wie z.B. Leistungsprofil sowie Polarisationskennlinie und

Partialdriicke kdbnnen dem Anhang entnommen werden.
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Abbildung 3-13 Wirkungsgrade in Fall IV

Durch die Analyse verschiedener Betriebspunkte konnten die Auswirkungen auf die zuvor
definierten Designparameter — Warmeulbertragungskonzept, Rezirkulationsmenge, Brenn-

stoffnutzungsgrad, Gesamtwirkungsgrad — identifiziert werden.

Der Abbildung 3-14 ist zu entnehmen, dass die Gesamteffizienz im Zuge der
Temperaturerhéhung in der Rezirkulation von 29 % auf 43 % gesteigert werden kann. Es ist
ersichtlich, dass ein hodheres Temperaturniveau gewdahlt werden sollte, um diese
Effizienzvorteile auszuschépfen. Wobei auf Basis der theoretischen Analysen zu empfehlen
ist, ein Temperaturniveau von 350°C zu wahlen. Eine weitere Steigerung der Temperatur
verspricht keine groReren Effizienzsteigerungen und die Materialbestandigkeit und damit die

Lebensdauer lasst mit hdheren Temperaturen nach.
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Die Abbildung 3-15 zeigt den zeitlichen Verlauf der Brennstoffnutzungsgrade. Es gibt erneut
keine erwahnenswerten Unterschiede zwischen Fall 1l und Fall IV. Gleiches gilt fir die
Rezirkulationsrate, die in Abbildung 3-16 graphisch dargestellt wird. Im Gegensatz zu den
anderen GrofRen handelt es sich bei der Rezirkulationsrate um einen Vorgabewert, der im
Betrieb Uber die Leistung des Rezirkulationsgebldases eingestellt werden kann.
Brennstoffzellennutzungsgrade von 50 % sind im Vergleich zu den im experimentellen
Versuch erreichten Brennstoffnutzungsgraden von 20-30 % als hoch zu erachten, im
Allgemeinen ist der Betrieb der SOFC mit Gber 70 % Brennstoffnutzungsgrad maéglich. Dies
gilt insbesondere fiir den Betrieb mit reinem Wasserstoff. Die Limitierung der
Brennstoffnutzungsgrade im betrachteten System resultiert aus dem gewahlten
Anlagenkonzept mit Zwischenkiihlung des Rezirkulats. Um ausreichend Exergie in der
Nachverbrennung zu Verfliigung zu haben, wurde ein niedriger Brennstoffnutzungsgrad in
Kombination mit einer niedrigen Rezirkulationsrate gewahlt, wodurch die nutzbare Gasmenge
im Nachbrenner erhoht wird. Dies war unter anderem auch aufgrund der hohen realen
Warmeverluste erforderlich, die in vorhergehenden Simulationen mit hdheren
Brenngasnutzungsgraden deutlich geringer geschatzt wurden. Die Abwarme der
Oxidationseinheit wird eingesetzt, um das Rezirkulat vor dem Reformer zu erwdrmen und
damit die hohen Warmeverluste im Rezirkulationskreislauf auszugleichen. Durch eine
Abwandlung der Zwischenkihlung in der Rezirkulation kann der Brennstoffnutzungsgrad
gesteigert werden, wobei die modellierten Werte ein Maximum darstellen, bei dessen
Uberschreitung in der Simulation keine Konvergenz mehr erreicht werden konnte. Das Abgas
wird an die Umgebung mit einer Temperatur von Tangas = 200-300 °C abgegeben. Diverse
wissenschatftliche Arbeiten [55, 62, 92, 94-96] beschéftigen sich mit der Kopplung einer
Brennstoffzelle mit einer Gasturbine, um {ber die Verwertung der Austrittsgase der
Brennstoffzelle eine Effizienzsteigerung zu erreichen. Diese Hybridsysteme versprechen
Wirkungsgrade von 60-75 %. Auch wenn das konzipierte und modellierte System mit 43 %
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Gesamteffizienz bereits die Werte von herkémmlichen Dieselgeneratoren tuberschreitet, ist es
anzustreben, die meist theoretischen Ansétze zur Maximierung der Leistungsfahigkeit durch

Abwarmenutzung oder Kopplung mit Gasturbinen in der Praxis umzusetzen.
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Abbildung 3-16 Rezirkulationsrate Fall |-V

Bezogen auf das Warmelbertragungskonzept steht insbesondere der Warmelbertrager
W-14 hinter der Oxidationseinheit im Fokus. Dieser ist maf3geblich fir die Bereitstellung des
Temperaturniveaus in der Reformierung verantwortlich. Sofern die Austrittstemperatur der
Oxidationseinheit einer Temperaturregelung unterliegt, kann davon ausgegangen werden,
dass sich das Temperaturniveau in der Reformierung nicht andert. Die Auslegung des
Warmelubertragers W-14 hinter dem Nachbrenner muss jedoch an die unterschiedlichen
Temperaturen in der Rezirkulation angepasst werden, um am Reformer eine optimale
Eintrittstemperatur zu gewabhrleisten. Die Abbildung 3-17 zeigt die unterschiedlichen
Warmelubertragungsleistungen in den verschiedenen Temperaturbereichen. Wahrend in
niedrigeren Lastpunkten bei Rezirkulationstemperaturen von dber 350 °C etwa 2,5-5 kW

weniger Warmeleistung erforderlich ist, steigt die Leistungsdifferenz in héheren Lastpunkten
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auf mehr als 10 kW an. Die unterschiedlichen Auslegungstemperaturen mussen ebenfalls in
allen anderen Warmeubertragern der Rezirkulationseinheit berlcksichtigt werden. Ein
geringerer Leistungsbedarf der Warmedibertrager ermdglicht eine kompaktere Bauweise.
Durch die Volumeneinsparung erhoht sich die volumetrische Energiedichte des Systems.
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Leistung W14 Fall | Leistung W14 Fall Il

Leistung W14 Fall 11l Leistung W14 Fall IV
Abbildung 3-17 Leistung Warmeubertrager W-14 Fall |-V

Ein weiterer positiver Effekt der gesteigerten Rezirkulationstemperatur sind die verbesserten
Bedingungen fur eine Wasserverdampfung. Das Risiko einer unvollstandigen Verdampfung
wird reduziert und die Wahrscheinlichkeit der Verdampfung von flissigen Residuen im
nachgelagerten Warmeubertrager wird reduziert. Wahrend hinsichtlich der Verdampfung ein
positiver Einfluss vorliegt, ist der Einsatz von Geblasen zur Fluidférderung und Regulation des
Druckniveaus im Anodenkreislauf mit deutlichen betrieblichen Einschrankungen aufgrund der
geringen Temperaturstabilitéat der Geblase verbunden. Es sind zukiinftig andere Komponenten
fur den Einsatz in SOFC-Systemen mit Anodengasrezirkulation zu prifen. Neben der
Fluidférderung durch Verdréangung oder Arbeitstibertragung besteht auch die Méglichkeit die
Impulswirkung einzusetzen. Die Strahlpumpe ist eine Pumpe, in der die Pumpwirkung durch
einen Fluidstrahl erzeugt wird, der durch Impulsaustausch ein anderes Medium ansaugt,
beschleunigt und verdichtet/fordert, sofern es unter ausreichendem Druck steht. [23] Ejektoren
(Strahlpumpen) koénnen zukiinftig einen adaquaten Ersatz fir die Gasférderung in der
Rezirkulation darstellen. Bezogen auf Erdgas schlagt Finkenrath vor, dass Brenngas vor dem
Reformer als Treibmedium zu nutzen. [19] Fir Anwendungen mit fliissigen Energietragern wie
Diesel bleibt die Frage des Treibmediums zu klaren. Eine ausfiihrliche Betrachtung des
Einsatzes von Ejektoren in einem SOFC-System ist zum Beispiel in der Arbeit von Frank [22]

zu finden.
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3.1.1 Zusammenfassung

In diesem Kapitel wurden Betriebskonzepte der Rezirkulation in Abhangigkeit des
Temperaturniveaus auf Basis eines validierten Simulationsmodells betrachtet. Die Temperatur
in der Rezirkulation ist maf3geblich bestimmend fur die thermodynamischen Prozesse bei der
Verdampfung und gewaéhrleistet die Einhaltung der Reformierungsbedingungen. Die
Hochtemperaturbesténdigkeit von Gebldsen in der Rezirkulation ist eine technische
Herausforderung und kann von derzeitig verfiigbaren Technologien nicht geldst werden.
Konzepte bei héheren Temperaturen (> 350 °C) versprechen jedoch zahlreiche Vorteile, die
im Zuge dieser theoretischen Analyse bestatigt werden. Die theoretische Analyse hat
bewiesen, dass die Effizienz mit steigender Rezirkulationstemperatur deutlich verbessert
werden kann. Das hohere  Temperaturniveau  ermdglicht einen  hoheren
Brennstoffnutzungsgrad (> 50 %) gekoppelt mit einer Rezirkulationsrate von bis zu 75 %.
Dadurch sinkt der Bedarf an zugefihrtem Wasser und Diesel und der Systemwirkungsgrad
steigt. Effizienzsteigerungen von bis zu 15 % in Bezug auf die Konfiguration des

Versuchstragers sind moglich.

Die Notwendigkeit von hochtemperaturbestéandigen Gebldsen zur Forderung des
Rezirkulationsgases kann durch Einsatz von Ejektoren zukinftig umgangen werden. [19, 22]
Dabei sind einige technische Herausforderungen, insbesondere die Verfiigbarkeit eines
Treibmediums zu lésen. Es muss bei hdheren Rezirkulationstemperaturen weiterhin beachtet
werden, dass im Rezirkulationskreislauf ein erhohter Kiihibedarf der exothermen Reaktion in
der Oxidationseinheit notwendig ist. Das Drei-Wege-Ventil zur Luftzufuhr der Oxidationseinheit
wird aktiv zur Reduzierung der Temperaturen in der Oxidationseinheit eingesetzt werden.
Luftverhaltnisse von 4 > 2 sind erforderlich, um die Temperatur am Austritt auf 750 °C zu
halten. Weiterhin ist eine Anpassung der Warmeubertrager im Kreislauf notwendig, um die
Reformierungsbedingungen einhalten zu kénnen. Insbesondere der Warmelbertrager W-14
hinter der Oxidationseinheit kann mit einer um bis zu 10 kW reduzierten Warmetubertragungs-

leistung deutlich kompakter gestaltet werden.

Obgleich es energetisch zunachst vorteilhaft erscheint auf eine Warmelbertragung zu
verzichten, ist eine Rezirkulation bei Temperaturen auf Abgasniveau der Brennstoffzelle ohne
zusatzliche  Kihlung nicht  empfehlenswert. Die  gesteigerten  Kosten  flr
hochtemperaturbestandige Materialien im Vergleich lassen ein Temperaturniveau zwischen
350-450 °C optimal erscheinen. Mit einem Systemwirkungsgrad von 45 % ist das System
damit bereits konkurrenzfahig zu derzeitigen Dieselgeneratoren. Unter Berlicksichtigung der
praktischen Limitierungen durch Rezirkulationsgebldse und Warmeverluste erscheinen

weitere Optimierungen des Wirkungsgrads umsetzbar. Im Zuge der Systemauslegung
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durchgefuhrte Modellierungen ohne Zwischenkihlung haben gezeigt, dass in der Theorie der
Spielraum besteht, einen Wirkungsgrad n > 50 % zu erreichen. Diese gilt es zukiinftig

experimentell nachzuweisen.

3.2 Verwendung alternativer Energietrager

Im Zuge der voranschreitenden Entwicklung regenerativer Energieerzeuger steigt die Anzahl
verfugbarer Treibstoffe zusehends. Diese Energietrdger fiir eine hocheffiziente Strom-
erzeugung durch eine Brennstoffzelle nutzbar zu machen, kann zukinftig von entscheidender
Bedeutung sein, um Emissionen zu senken und die Energiewandlung nachhaltiger zu
gestalten. Im Rahmen dieses Kapitels wird erlautert, welche Energietréger grundzusétzlich
zum Betrieb eines SOFC-Systems geeignet sind. Die Tabelle 3-5 gibt eine Ubersicht tiber die

derzeit diskutierten Brennstoffe fur eine alternative Energiebereitstellung.

Tabelle 3-5 Ubersicht diskutierter Energietrager

Treibstoff Molgewicht H/C Ratio LHV
[g/mol] [MJ/kg]
Wasserstoff 2.33 - 119,96
LNG (CHa4: 85,4 %, C2He: 11,7 %, CsHs: 18,556 4,45 49,28
2 %, C4Hio: 0,5 %)
Diesel (C14Hszo: 68 %, C1oHs: 32 %) 175,92 1,8 42,85
Methanol 32,04 4 19,90
Ammoniak 17,031 - 18,60
Isopropanol 60,1 2,66 33,40
Biogas (CHa: 65 %, CO2: 34 %, N2: 1 %) 25,67 2,62 20,03
LPG (CsHs: 45 %, CsHio: 55 %) 51,81 2,56 46,00

Ausgewahlt fur die Betrachtung wurden insbesondere LNG, Isopropanol (CsHsO) und
Ammoniak (NHs). LNG ermdglicht ein ahnliches Anlagendesign wie bei der Verwendung von
Diesel und kann mit den bereits eingesetzten Katalysatoren fir die Dieselreformierung
umgesetzt werden. Grund dafur ist die Zusammensetzung des LNG aus hdoheren
Kohlenwasserstoffen mit einem hohen Anteil an Methan, das ebenfalls mit nickelbasierten
Katalysatoren in ein wasserstoffreiches Gas reformiert werden kann. Ammoniak zeichnet sich
durch eine hohe Wasserstoffverfigbarkeit aus und ist leicht zu handhaben. Weiterhin
entstehen bei der Verwendung von Ammoniak keinerlei Kohlenstoffemissionen. Isopropanol
kann im Vergleich zu LNG und Diesel nachhaltig aus Biomasse gewonnen werden. Die
Auswahl der betrachteten Energietréager orientiert sich an maritimen Trends gemaf Lloyd’s
Register Ltd [52], Shell International B.V. [77] und Zerta et.al. [97]. Die Abbildung 3-18 zeigt
den antizipierten Energiebedarf im Transportsektor in den kommenden Jahrzehnten. Es wird
deutlich, dass der Bedarf an alternativen Kraftstoffen wie Wasserstoff, LNG und Biomasse

steigen wird. In Abbildung 3-19 wird die Bedeutung des Wasserstoffs fir den maritimen
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Transportsektor  hervorgehoben. Die  Abbildung zeigt eine Prognose des
Wasserstoffverbrauchs verschiedener Industriesektoren bis 2050. Der Bedarf an Wasserstoff
wird nahezu mit einer exponentiellen Steigerung prognostiziert.

FIGURE 1.2

World transport sector energy demand by carrier
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Historical data source: |EAWEB [2019)

Abbildung 3-18 Energiebedarf im Transportsektor, Quelle: [14]
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Abbildung 3-19 Wasserstoffbedarf verschiedener Sektoren bis 2050, Quelle: [14]

Das Konzept fir die in dieser Arbeit analysierte Demonstratoranlage wurde bereits 2009
festgelegt. Der damalige Trend Diesel in der Schifffahrt als Treibstoff zu verwenden, wurde in
den vergangenen Jahren durch die Verwendung von alternativen Substanzen, die nachhaltig
gewonnen werden konnen, erganzt. Nichtsdestotrotz kann in vielen Anwendungen,
insbesondere bei der Nachristung &lterer Schiffe, der Einsatz von Diesel einen deutlichen
Vorteil bedeuten. Die Umrlistung auf eine im Vergleich zu herkémmlichen Dieselgeneratoren
emissionsfreiere Antriebsanlage oder Stromquelle kann kostengiinstig ohne Ersatz der
Kraftstoffspeicherung erfolgen. Ebenfalls werden durch die Verwendung von Diesel
infrastrukturelle Hemmnisse vermieden. Neuartige, nachhaltige Energietréger bedirfen einer
eigens etablierten Infrastruktur, die lokal in abgelegenen oder a&rmeren Regionen der Welt

nicht immer gegeben ist. Insbesondere fur Reedereien, die in solchen Regionen aktiv sind,
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kann der Betrieb einer BZ-Anlage mit Diesel bei gleichzeitiger Emissionssenkung einen
einzigartigen Vorteil schaffen. Ebenfalls wird im militarischen Bereich der Diesel weiterhin als
nicht zu vernachlassigender Energietrager betrachtet und in technologischen Trendanalysen
stetig diskutiert.

Es folgt in Tabelle 3-6 ein Uberblick der Vor- und Nachteile der unterschiedlichen
Energietrager im Vergleich zu dem in der experimentell-theoretischen Analyse betrachteten

Diesel:

Tabelle 3-6 Vergleich alternativer Energietrager [63, 97]

Energietrager Vorteile Nachteile

Wasserstoff + Keine Brenngasaufbereitung - Komplexe Handhabung
+ Keine Emissionen - Geringe volumetrische
+ Hohe Reinheit Energiedichte

LNG + Gute Verfiigbarkeit - Hoher Methananteil eine
+ Prozessfiihrung ohne externe Herausforderung bei der

Wasserzufuhr moglich Reformierung

- kein regenerativer Energietrager
- CO2-Emissionen
- Niedriger volumetrischer

Energiegehalt
Diesel + Gute Verfugbarkeit - kein regenerativer Energietrager
+ Bestehende - Schwefel enthalten
Energiespeichertanks kénnen - COz-Emissionen
genutzt werden
Methanol + Gute Verfiigbarkeit und Einsatz - Toxisch

Niedrigere Energiedichte
Kann Zuséatze, wie z. B. Schwefel

in Schifffahrt bereits Ublich

enthalten
Ammoniak + Keine Carbon-Emissionen - Hohe Prozesstemperaturen
+ Leicht zu transportieren - Toxische Eigenschaften
+ Hohe H2-Verflgbarkeit
+ Niedrige Kosten
Isopropanol + Aus Biomasse zu gewinnen - Komplexer Reformierungsprozess
+ Hoherer Heizwert als Methanol mit Zwischenprodukt Aceton bei

der Reformierung
- Hohe Reformierungstemperaturen

Die Abbildung 3-20 zeigt einen dkonomischen Vergleich der bereits am Markt verfigbaren
alternativen Energietrager. Ammoniak erweist sich als besonders glinstiger Energietrager
sowohl bei der H>-Gewinnung als auch bei der Speicherung. Der Trend hinsichtlich der

Nutzung von Ammoniak in Brennstoffzellen lasst sich damit ebenfalls auf die 6konomischen
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Vorteile zurtckfihren. Methanol und LNG erreichen bei der H,-Extraktion ein ahnliches

Preisniveau, sodass keine deutlichen 6konomischen Vorteile zu erwarten sind.

Table 1: The Energy Storage Abilities of selected Fuels

Storage method of fuel Pressure Energy Density Specific Volumetric Specific Energy
(bar) (GJ/m?*) cost (USS/m*) Cost (USS/GJ)
Ammonia gas / pressurized tank 10 13.6 181 13.3
Hydrogen / metal hydnde 14 36 125 352
Gasoline {C‘H“) hiquid tank 1 344 1000 29.1
LPG(C ,H'} pressurized tank 14 19.0 542 28.5
CNG (CH,) / ntegrated storage 250 10.4 400 383
Methanol (CH,OH) / hquid 1 1 11.4 693

Table 2: Economic comparison of hydrogen extraction through different systems

The scale of H, making Cost of H, production, USS / (m*/hour)

[m*/hour] Water Natural Gas Methanol Ammonia
10 0.943 0.390 0.380 0.343
100 0.814 0.261 0.285 0.279
1000 0.739 0.186 0.226 0.241

Abbildung 3-20 Okonomischer Vergleich verschiedener Energietrager auf den US-Markt bezogen; Quelle:

(1]

Die Abbildung 3-21 zeigt die Zusammenhange von Sauerstoffbedarf, Gewicht, Volumen sowie
den CO2-Emissionen am Beispiel von Methanol, Diesel, Ethanol und Wasserstoff in

Hydridspeichern. Die Berechnungen sind auf Basis von Erfahrungswerten bei thyssenkrupp
Marine Systems durchgefihrt worden.
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Abbildung 3-21 Vergleich verschiedener Energietréger fir BZ-Systeme

Ein héherer Sauerstoffbedarf hat zur Folge, dass groRere Mengen Wasser zu Reformierung

bereitgestellt werden missen oder je nach Reformierungsverfahren Sauerstoff zusatzlich
dosiert werden muss.
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Wéahrend LNG als Kombination von hoheren Kohlenwasserstoffen unter &hnlichen
Reformierungsbedingungen und Katalysatoren wie Diesel zersetzt werden kann,
unterscheiden sich Ammoniak und 2-Propanol wesentlich. Diese Unterschiede sollen im

Folgenden kurz erlautert werden.

Ammoniak verfligt Uber keinerlei Kohlenstoffbindung und verspricht daher deutliche Vorteile
hinsichtlich der Dekarbonisierung. An der nickelbasierten Anode kann es wie bei Methan zur
internen Reformierung kommen, sodass Ammoniak auch als direkter Energietrager fiur die
SOFC in Frage kommt. [65] Eine Art Vorreformierung mit weniger als 100 % Umsatz im

Reformer ist somit realisierbar.

Ein wesentliches Hemmnis beim Einsatz von Ammoniak sind bisher die hohen
Reformierungstemperaturen von tiber 700 °C. [65] Zahlreiche Forschungseinrichtungen sind
bemiht Niedertemperaturkatalysatoren zu entwickeln, um die Umwandlung von Ammoniak
wirtschaftlicher zu machen. Im stationaren Betrieb gibt es bereits Anwendungen von
Ammoniak-Cracker kombiniert mit DAFC (Direct-Alkaline-Fuel-Cells). Die Firma GenCell
bietet hier Produkte mit einer Leistung von 4 kW an. [25] Das Fraunhofer IMM arbeitet im
Vergleich dazu bereits an einer ersten Generation einer NHs-betriebenen
Hochtemperaturbrennstoffzelle fur Schiffe im Projekt ShipFC (s. Kapitel 1.5). [78]

Organische Verbindungen wie Methanol, Isopropanol und Dimethylether unterscheiden sich
vom Diesel insbesondere durch das zuséatzliche Sauerstoffmolekil. Der Sauerstoffbedarf in
der Reformierung sinkt. Ein besonderer Nachteil bei der Reformierung von 2-propanol ist
jedoch die Entstehung von Aceton und Propen als Zwischenprodukt. Die Dampfreformierung
von 2-propanol ist bei Temperaturen ab 850 °C vollstandig, allerdings mit einer maximalen H.-
Ausbeute von 10 % im Synthesegas, wahrend vorherrschend Propen produziert wird.
Aufgrund dieser geringen Selektivitat und der hohen Reaktivitdat gegentber ungewiinschten
Nebenreaktionen, ist ein im Vergleich zu Diesel hoherer Massenstrom an Brennstoff

notwendig. [72]

Das Modell wurde derart variiert, dass die alternativen Energietrager Isopropanol, LNG und
NH; anstelle des Diesels zugefiihrt werden. Es wurden als Referenz stationére Zusténde mit
einer Nennlast bei 22 A simuliert. Bei der Modellierung eines NHs;-Systems wurde das
Synthesegas erst hinter dem NHs-Cracker mit der Anodengasrezirkulation zusammengefihrt.
Der NHs-Cracker wird damit losgeldst von der Rezirkulation betrieben. Die Ammoniakspaltung
findet am Katalysator ohne Wasser statt. Die externe Wasserzufuhr wird aus dem Modell dafir

entfernt. Ebenfalls ausgeschaltet bleibt die Wasserzufuhr im Falle der Modellierung mit LNG.
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Hohe Rezirkulationsraten im stationdren Nennlastpunkt liefern ausreichend Wasser zur
Aufrechterhaltung des S/C-Verhaltnis am Reformer. Wie weiter oben beschrieben, bendétigen
die Aufspaltung von NHs sowie Dampfreformierung von Isopropanol deutlich hohere
Temperaturen. Die Reaktion im adiabaten Gibbsreaktor im Modell wurde dementsprechend
bei 800 °C berechnet. Die Anlagenkonfiguration bleibt ansonsten erhalten. Ein Vergleich der
Simulationsergebnisse ist in Tabelle 3-7 dargestellt. In der stationaren Simulation zeigen sich
sowohl Isopropanol und NHs; mit Bertcksichtigung des Gesamtwirkungsgrads am
vielversprechendsten. Beide Energietréager erreichen hier Werte grof3er 50 %, wobei die
Zellspannung und damit die Leistungsabgabe der Brennstoffzelle durch eine geringfigig
hohere Betriebstemperatur gesteigert sind. Die hohere Betriebstemperatur resultiert aus den
erhéhten Temperaturen in der Reformierung. Die Wirkungsgrade bei der Verwendung von
LNG sind mit 38,27 % erwartungsgemaf &hnlich zu Diesel als Referenz. Bezuglich der
Langlebigkeit der Systeme im Betrieb mit NH3 und Isopropanol muss beachtet werden, dass
die Temperatur einen negativen Einfluss auf die Degradationsrate haben kann. In zukinftigen
Forschungsvorhaben sollte eine Verwendung der nachhaltigen Energietréger erwogen werden,
um eine langfristige Unabhangigkeit von fossilen Rohstoffen zu gewahrleisten und die

Dekarbonisierung (im Falle von Ammoniakverwendung) weiter voranzutreiben.

Tabelle 3-7 Modellbasierter Vergleich alternativer Energietrager

LNG NHs Isopropanol

Zellspannung [V] 0,68 0,83 0,77
Strom [A] 22 22 22
Leistung pro Modul [kKW] 25,28 30,95 28,51
Elektrischer Wirkungsgrad [%0] 57,51 % 63,59 % 63,12 %
Gesamteffizienz [%0] 38,27 % 59,85 % 51,45 %
Rezirkulationsrate [%] 70 % 50 % 58 %
Brennstoffnutzungsgrad [%] 41,68 % 66,56 % 44 %

3.2.1 Zusammenfassung

Das vorherige Kapitel greift den Trend zur zunehmenden Dekarbonisierung auf und gibt eine
Ubersicht tiber alternative Energietrager fiir die Verwendung in einem Brennstoffzellensystem.
Die Verwendung einer SOFC und etablierter Reformierungstechnologie lassen die Nutzung
diverser Energietrager zu, sodass eine nachhaltige Nutzung von LNG, Ammoniak oder
Isopropanol denkbar sind. Je nach Anwendungsprofil lassen sich mit der SOFC mit
Anodengasrezirkulation mit verschiedenen Rohstoffen hohe Wirkungsgrade erreichen. Dabei
ist zu bericksichtigen, dass die Aufspaltung von NH3; sowie die Dampfreformierung mit bisher
verfugbaren Katalysatoren erst hohe Wirkungsgrade bei Temperaturen tiber 800 °C erreicht.

Die Dampfreformierung von Isopropanol ist zusétzlich mit einem hohen Risiko von
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Nebenreaktionen verbunden, bei denen ungewlnschte Zwischenprodukte wie Aceton und
Propen entstehen. Unter Beriicksichtigung der erhdhten Temperaturen in der Reformierung
konnten mit Isopropanol und Ammoniak Systemwirkungsgrade von 51,45 % und 59,85 %
erreicht werden. Im stationdren Nennlastpunkt mit LNG werden vergleichbar mit den
Simulationsergebnissen im Bereich Diesel noch 38,27 % erreicht.

Die Auswahl des Energietragers kann sich weiterhin auf die Degradationsmechanismen
auswirken. Neben unterschiedlichen Verunreinigungen der Energietrdger, die zur
Beeintrachtigung der Leistungsfahigkeit fihren kdnnen, variiert das Risiko fur Nebenprodukte
je  nach Reformierungsart des Energietragers. Gleichzeitig haben  hdhere
Betriebstemperaturen im Falle einer Verwendung von Ammoniak oder Isopropanol eine
erhbhte Degradationsrate zur Folge. Es gilt in zukinftigen experimentellen
Detailuntersuchungen zur Verwendung alternativer Energietrdger die Auswirkungen auf die

langfristige Zuverlassigkeit von Systemen mit unterschiedlichen Energietragern zu analysieren.
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4. Experimentelle und theoretische Leistungsfahigkeitsanalyse

Mit der Analyse in diesem Kapitel werden Degradationsmechanismen und technische
Limitierungen aufgezeigt und Perspektiven entwickelt, sowohl Lebensdauer als auch Leistung
einer Anlage zu optimieren. Die Versuchsdaten des im Projekt entwickelten Versuchstragers
stutzen die Analyse der theoretischen Simulationsergebnisse. Im Fokus stehen die
Betrachtung von Degradationsfaktoren, die die Lebensdauer des Systems begrenzen sowie
die Leistungslimitierungen, beispielsweise durch technische Beschrankungen. Ein
wesentlicher Faktor, der derzeit eine Etablierung am Markt hemmt, ist die vergleichsweise
hohe Degradation der SOFC. [26] Zusammenfassend wird dargestellt, wie unter anderem ein
Betriebskonzept gefunden werden kann, bei dem ein Kompromiss zwischen Lebensdauer und
Leistung erreicht wird. Ein Konzept fur ein ganzheitliches (holistisches) Fehlermanagement im
Betrieb einer SOFC-Anlage wird mit dieser Grundlage erstellt. Die experimentellen Daten
liegen fur ein dieselbetriebenes System vor. Um eine aussagekréftige Analyse zu liefern, wird
sich in diesem Kapitel auf diesen Energietrager konzentriert und hochstens rudimentére
Vergleiche zu alternativen Energietragern, sofern sinnvoll, herangezogen. Jedes Medium
wirde durch seine inhdrenten Eigenschaften andere Limitierungen in Lebensdauer und

Leistung hervorbringen, sodass sich eine gesonderte Betrachtung empfiehlt.

Der experimentelle Aufbau entspricht dem im Kapitel 1.4 dargestellten Systemdesign. Die
Abbildung 4-1 links zeigt den realisierten 50 kW Versuchstrager. Im oberen Container sind die
Nebenaggregate wie Luftung, Wasserversorgung und Feuerldéscheinrichtung untergebracht.
Die Brennstoffversorgung inklusive des Tanks steht seitlich neben dem Container. Im unteren
40 Container befinden sich mit gasdichter Raumtrennung die elektrischen Schaltanlagen und
die Prozesseinheit mit Brennstoffzelle und Prozessgasmodul. Die Abbildung 4-1 rechts zeigt
das Prozessgasmodul mit Reformer und Oxidationseinheit. Die Abbildung 4-2 wiederum zeigt

die vollstandige Innenansicht im 3D-Modell inklusive Brennstoffzellenmodule.

Abbildung 4-1 Versuchstrager AuRenansicht und Prozessgasmodul
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Abbildung 4-2 Innenansicht des Versuchstragers [63]

4.1 Analyse der Lebensdauerbegrenzung

Die Lebensdauer eines SOFC-Systems ist durch zahlreiche degradationsfordernde
Mechanismen beschrankt. Wobei unter Degradation eine Regredienz der Leistung der
Brennstoffzelle aufgrund steigender innerer Zell- und Ubergangswiderstande verstanden wird.
[83] Degradation ist im Allgemeinen bestimmt durch einzelne Komponenten oder Interaktion
differenter Bauteile. [45] Die Degradationsfaktoren lassen sich in drei Hauptgruppen
unterteilen — elektrochemische Degradation, strukturelle Degradation und mechanisches
Versagen. [64] Mechanisches Versagen kann im Wesentlichen auf die hohe Beanspruchung
der Materialien im Zuge der thermischen Zyklisierung zurtickgefuhrt werden. Zumeist wird von
Herstellern auf eine maximale Anzahl an thermischen Zyklen verwiesen bis zu der die
irreversiblen Schaden mit einer tolerablen Degradation einhergehen. Elektrochemische
Degradation beschreibt die Blockade aktiver Reaktionsflachen wie der Dreiphasengrenze oder
der Katalysatoroberflache an der Kathode. Verursacht wird die Deaktivierung der Flachen
durch Ablagerungen von Schadstoffen aus dem Synthesegas sowie Nebenprodukten der
Reaktionen in Reformer und Brennstoffzelle. Zu den Nebenprodukten zéhlen vor allem
Kohlenstoffe in festem Aggregatzustand. Weitere Ursache elektrochemischer Degradation
kann die Wiederablagerung von bei hohen Temperaturen in die Gasphase Ubergangenen
Stoffen (z.B. Chrom) sein. Unter struktureller Degradation versteht sich die Veranderung der
Zelle in ihrem Aufbau z. B. durch Sinterung oder Agglomeration an der Nickelanode. Die
strukturellen Veranderungen resultieren in Kontaktierungsverlusten, Veranderungen der
Porositat und Separation der Phasen, wodurch die Performance der Zelle beeintrachtigt wird.
[71]
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Materialwissenschaftliche Aspekte stehen in dieser Arbeit nicht im Fokus, sollen aufgrund des
gravierenden Einflusses auf die Degradation der Vollstandigkeit halber jedoch erwahnt werden.
Die Degradation von SOFCs wird weiterhin in zwei Klassen unterschieden. Die intrinsische
Degradation berticksichtigt mikrostrukturelle Veréanderungen, Briche oder Ablésungen. Die
zweite Klasse, die extrinsische Degradation, wiederum betrachtet Reaktionen mit
Komponenten im Brenngas oder der Atmosphare. [83]

Jedes Bauteil hat aufgrund seines Materials und der inharenten Merkmale ein
unterschiedliches Degradationsverhalten. Es folgt eine Ubersicht der elektrochemischen und
strukturellen Degradationsmechanismen auf Bauteilebene. In Kapitel 4.1.6 wird von der
Bauteilebene abstrahiert und es werden Rickschlisse auf betriebliche Einflussfaktoren
gezogen. Im Versuchstrager eingesetzt wurde eine ESC2-Zelle mit einem 90 um 3YSZ-
Elektrolyt, einer Ni-GDC-H2-Elektrode (Anode) und einer LSM-O2-Elektrode (Kathode).

4.1.1 Degradation an der Kathode

Die Degradation an der Kathode unterliegt mafgeblich Phanomenen der
Kathodenzersetzung/-delamination und mikrostrukturellen Ver&nderungen unter anderem
ausgelost durch Vergiftungen, also ausgeldst von chemischen Reaktionen mit Materialien
anliegender Bauteile wie Strontium oder Chrom. Alle diese Mechanismen stehen in kausaler
Abhangigkeit zu  Temperatur,  Stromdichte,  Uberspannung, Sauerstoff  und
Wasserdampfpartialdruck in der Luft. [18] Betrachtet werden hier die Effekte auf eine
Lanthanum-basierte Kathode. Wahrend im Versuchstrager eine LSM-Kathode (Lanthan-
Strontium-Manganit) eingesetzt ist, wird am Markt bereits eine neue Generation von
Brennstoffzellen des Herstellers mit einer LSCF-Kathode (Lanthan-Strontium-Cobalt-Ferrit)

angeboten.

Die intrinsische Degradation aufert sich in einer Kornvergré3erung sowie der Segregation von
Strontium. Neben den inneren Effekten sind mikrostrukturelle Beeintrachtigung durch folgende
Stoffe bekannt: Kohlendioxid in feuchter Luft, Silizium, Schwefel, Chrom, Strontium, Bor. Diese
Stoffe kommen in anliegenden Bauteilen vor (z.B. Korrosionsbeschichtung der
Interkonnektoren) und werden durch Ablésungseffekte an Kontaktflachen insbesondere bei
hohen Temperaturen zum Schadstoff an der Kathode. Ebenfalls kann es zu
Phasenlbergangen einzelner Bestandteile der Kathode kommen, wodurch z.B. bei einer LSM-

Kathode Strontium und Mangan die reaktive Flache blockieren kénnen.
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Adsorbiertes Kohlendioxid in feuchter Umgebung formt an der Kathode Carbonate.
Gleichzeitig wird SrO auf dem LSM isoliert und Sr angereichert. In der Folge steigt der

Polarisationswiderstand sowie die nicht-ohmschen Widerstéande durch C- und Sr-Vergiftung.

Silizium reagiert mit Keimbildungsstellen und es entstehen Silikatschichten, die den
Sauerstofftransport verschlechtern. Die Oberflache der Kathode wird mit Strontium
angereichert. [83]

Ublicherweise verwendete Interkonnektoren aus Edelstahl werden zum Korrosionsschutz mit
Chrom beschichtet. In oxidierender Umgebung kommt es bei hohen Temperaturen zur
Verdampfung des oxidierten Chroms gemaR der Gleichungen (4.1) und (4.2), wobei der
vorherrschende Wassergehalt den Partialdruck der Komponenten und somit die

Reaktionskinetik bestimmt.

~C1305(5) +20,(g) + Hy0 (g) » Cr0,0H,(g) (4.1)

~Cr,05(5) +304(g) > Cr0s(g) (4.2)

Das hexavalente Chrom gelangt mit dem Gasstrom zur Kathode und diffundiert dort. In
gasférmigem Zustand beeintrachtigt das Chrom die Kathode nicht. Bei Konvertierung in
Cr,03(s) blockiert es jedoch die Sauerstoffreduktion und den Transport durch den Elektrolyten.
Das Phanomen der Cr-Verdampfung als extrinsischer Degradationsmechanismen ist
einschlagig bekannt, wohingegen die Ursache der Wiederablagerung kontrovers diskutiert
wird. [20]

In maritimer Umgebung mit salzhaltiger Atmosphére zeigen Langzeitversuche von Thambiraj,
dass es zu einer Delamination an der Kathoden/Elektrolyt-Oberflache kommen kann. Es wird

empfohlen, Luftfilter zur Verhinderung einer Salzkontaminierung einzusetzen. [83]

Der steigende Polarisationswiderstand an der Kathode mit zunehmender Lebensdauer ist
stark von der Materialauswahl und der Kombination von Materialien abhangig. Uber die
Regulierung der Betriebsparameter Wassergehalt, Partialdriicke und Temperatur kann die

Degradation jedoch reduziert werden.
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4.1.2 Degradation am Elektrolyten

Bei Betriebstemperaturen unter 900 °C sind die Degradationsmechanismen am Elektrolyten
als vernachlassigbar anzusehen. Als Bindeglied zwischen den Elektroden konnen die
Materialeigenschaften an den Kontaktflichen sowie Ausgasung vom Elektrolyten jedoch zur
Beeintrdchtigung der anliegenden Elektroden sowie einer Verschlechterung der
Leistungsfahigkeit fuhren. [83]

4.1.3 Degradation an Interkonnektoren

Interkonnektoren sind das Bindeglied zwischen zwei benachbarten Elektroden und missen
eine hohe elektrische Leitfahigkeit aufweisen. Die Funktion als Schnittstelle impliziert bereits,
dass mehrere Materialien in Kontakt miteinander kommen. Dies kann dazu fithren, dass
insbesondere bei Phasentbergdngen durch die hohen Temperaturen an der SOFC,
funktionsbeeintrachtigende strukturelle Veranderungen eintreten. Korrosionsbedingte
Materialveranderungen wie Diffusion von Chrom nach auf3en und Sauerstoff nach innen sowie
Chromverdampfung sind vorherrschende Effekte [20, 83, 98]. Gemals Oum [67] verstarken
sich diese Effekte ebenfalls in feuchter Umgebung. Verschiedene MalRnahmen wurden nach
Sreedhar [83] eingeflihrt, um die Korrosion zu verhindern. Zunachst wurde eine Abkehr von
der Verwendung keramischer Interkonnektoren beobachtet. Die Reduzierung der
Betriebstemperaturen ermdglichte den Einsatz von metallischen Interkonnektoren. Dadurch
zeigte sich ein neues Phanomen, das beherrscht werden musste — das ,Metal Dusting®. Eine
Form der Hochtemperaturkorrosion, bei der durch extrem hohe Temperaturen bei gleichzeitig
hohen Kohlenstoffgehalten, Kohlenstoffablagerungen entstehen. Als besonders geeignet
erwiesen haben sich ferritische Stahle, bei denen dieses Phanomen beherrschbar schien. Die
diffusionsbedingten (Chrom, Sauerstoff) ausgelésten Degradationsmechanismen werden mit
verschiedenen Beschichtungsmaterialien eingedammt. Da es sich hierbei im Wesentlichen um
Materialoptimierungen handelt, wird die Betrachtung in dieser Arbeit nicht tiefer ausgedehnt,
da Betriebsoptimierungen in diesem Fall keinerlei vermindernde Wirkung auf die Degradation

zeigen kénnen. [83]

4.1.4 Degradation in Abhangigkeit der Dichtungen

Das wesentliche Risiko, das von Dichtungen ausgeht, liegt in der Materialauswahl. Eine hohe
Anzahl von thermischen Zyklen fuhrt langfristig zum Versagen des Materials. Gleichzeitig
kénnen eingesetzte Materialien an den Kontakten zu Anode und Kathode zu Vergiftung der
Elektroden beitragen. Je langer Materialien den hohen Betriebstemperaturen ausgesetzt sind,
umso hdher ist die Wahrscheinlichkeit fir Phaseniibergange. Hier kann ebenfalls eine

langfristige Senkung der Betriebstemperaturbereiche zu einer Optimierung beitragen. [20, 83]
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415 Degradation an der Anode

Der Anteil der Anode an der Gesamtdegradation wird gleich durch mehrere Mechanismen, die
die Leistung der Brennstoffzelle massiv beeintrachtigen, getrieben. Neben der Ablagerung von
Kohlenstoff sind auch Nickeloxidation,-austrag und -sinterung sowie die Schwefelintoxikation
bekannte Ph&nomene. Einige der erwahnten Mechanismen fihren zu reversiblen Schéaden,
die durch geeignete Betriebsfliihrung wieder riickgangig gemacht werden kdnnen. [84]

Der Vollstandigkeit halber soll erwahnt werden, dass im Betrieb mit Nickelanoden die
Schwefelintoxikation lediglich in Abhangigkeit der Treibstoffwahl und der Verunreinigung des
Energietragers mit Schwefel ein zu bericksichtigender Faktor ist. Adsorbierter Schwefel an
der Anode verringert die aktive Flache, so dass die elektrochemischen Reaktionen behindert
werden. Die Schwefelintoxikation wird in dieser Arbeit als vernachlassigbar erachtet, da sich
der Katalysator der Dieselreformierung als zuverlassiger Schwefeladsorber erwiesen hat.
Experimentelle Untersuchungen im Labormal3stab mit dem Dieselreformer im Rahmen des
Projekts SchIiBZ konnten belegen, dass weder Schwefel noch hthere Kohlenwasserstoffe im

Synthesegas vorhanden sind. [63]

Bei der Auspragung des Nickelaustrags sind mehrere physikalische Zusammenhange zu
bericksichtigen. Die sogenannte Ostwald-Reifung ist kausal fir Vergroberungsprozesse in der
Nickelphase, die zur mikrostrukturellen Leistungseinschrankungen an der Anode fihren. Dem
Phanomen kénnen zwei Mechanismen zugeordnet werden. Der Transport von Nickel in der
Gasphase (selektive Verdampfung) durch lokale Schwankungen des Partialdrucks im
Gasgemisch verursachen lokale Anreicherungen oder Rickgange der Nickelphase in der
Anode, wodurch die Reaktivitdt an den beeintrachtigten Stellen verschlechtert wird. Besonders
in feuchter Umgebung ist der Einfluss auf den Ni(OH).-Partialdruck entscheidend. Dabei
zeigten Untersuchungen, dass dieses Verhalten regressiv ist. Héhere Mengen von Wasser
haben weniger Einfluss, wahrend bei geringen Mengen oben erwahnte selektive Verdampfung
vermehrt auftritt. Ein weiterer Mechanismus ist die Leerstellendiffusion. [36, 82] Das 2-Partikel-
Modell von ValRRen et. al. [88] beschreibt das Nickelkornwachstums unter Berticksichtigung von
zwei Annahmen Uber die Beeinflussung zweier benachbarter Moleklle unterschiedlicher
Partikelform. Die erste Annahme ist, dass die Oberflachendiffusion metallischer Atome an der
Partikeloberflache als dominanter Diffusionsmechanismus vorherrscht. Als Zweites wird als
treibende Kraft des beobachteten Nickelkornwachstums die Differenz der PartikelgroRe
angenommen. Die inverse Korrelation des Gasdrucks zu den Partikelradien (4.5) hergeleitet
aus der allgemeinen Kelvin-Gleichung (4.3) und dem Laplace-Druck (4.4) [38] lasst die
Schlussfolgerung eines hdéheren Aufkommens von Leerstellen in Ansammlungen kleinerer

Partikel zu. Ein resultierendes Konzentrationsgefalle benachbarter Partikel unterschiedlicher
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Durchmesser ist ursachlich fir eine Leerstellendiffusion. Es folgt gemal Val3en et. al. [88],

dass das Nickelkornwachstum wesentlich von den Partikelradien und dem Koeffizienten der

Leerstellendiffusion abhangt, vgl. Gleichung (4.6). Entsprechend tritt in Mikrostrukturen mit

breiterer NickelpartikelgroRenverteilung ein hoheres Nickelkornwachstum auf. Mit

Fortschreiten der Vergréberung verlangsamt sich das Kornwachstum.

Kelvin-Gleichung:

P0) = - () 1o ()

Laplace-Druck:

b=y~ (rl-ll—rz)

Korrelation des Gasdrucks zu den Partikelradien:

R-T-ln%zy-Vm(l+l)

rq Irp

Pv Dampfdruck, gesattigt, Uber einer nicht gekrimmten Oberflache
Pk Dampfdruck an einer gekrimmten Flache mit Radius r, Kelvin-Druck
P, Laplace-Druck
P(D) AbstoRRdruck zwischen zwei Oberflachen
R Gaskonstante
T Temperatur
Y Grenzflachenspannung
Vin molares Volumen des Fluids
Iy Krimmungsradien der Oberflache, auf zwei zueinander senkrechten
Trajektorien
drym _ mx8s*0*Ds*Ys B

dt 2xk*T*13, (1-BH*(1+p)3+/1+p
mit Dg = D), s * Cy * 0
Atomarer Diffusionskoeffizient der Oberflachendiffusion

D,
Co Leerstellenkonzentration an einer glatten Oberflache
D, Diffusionskoeffizient der Leerstellendiffusion

B

(4.3)

4.4)

(4.5)

(4.6)

4.7)

Proportionalitdtskonstante zwischen der Differenz der Partikeldurchmesser und dem

mittleren Partikelradius

T Mittlerer Partikelradius
O Oberflachendicke
Vs Oberflachenenergie an der Partikelflache

0 Volumen einer Leerstelle
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Wahrend der Transport von Nickel in der Gasphase im gewahlten Anlagenkonzept durch die
Feuchtigkeit des Synthesegases beeinflusst wird, hangt die Leerstellendiffusion primar von
den Ausgangsmaterialien und der vorherrschenden Partikelgrof3enverteilung ab.

Die Nickeloxidation beschreibt die Reaktion von Nickel zu Nickeloxid (NiO). Die aktive
Nickelflache wird reduziert und die Anode ist weniger leitfahig. MalRgeblich fiir die Reaktion
sind die Sauerstoffkonzentration und der Sauerstoffpartialdruck. Erreicht das Anodenpotential
im Betrieb das Potential der Nickeloxidation wird die Reaktion mdglich. Dabei kdnnen bereits
lokale Schwankungen entscheidend sein. Wenn Reduktion und Oxidation im Wechsel
auftreten, spricht man von Redoxzyklen. Diese weisen aufgrund unterschiedlicher Dichten von
Nickel und Nickeloxid besondere Kritikalitat fiir den Betrieb auf. [84] Uber eine Regulation der
Partialdriicke kann der Nickeloxidation Einhalt geboten werden.

Die Ablagerung von Kohlenstoff beruht auf der in Kapitel 1.4.1.1 erlauterten Boudouard-
Reaktion sowie der Spaltung von Kohlenwasserstoffen. Dabei sind die folgenden drei
Reaktionen, Gleichung (4.8) - (4.10), maf3geblich. [3, 6]

CO+ H, - C + H,0 (4.8)
2C0 - C+ CO, (4.9)
CH, - C + 2H, (4.10)

Die unterschiedlichen Auspragungen des Kohlenstoffs kénnen an der Anode Gaswege
blockieren, die aktive Flache des Nickels deaktivieren oder durch Anlagerung an Nickel zu
strukturellen Veranderungen flhren, die in Spannungsrissen minden. [45] Rostrup-Nielsen [3]
beschreibt mehrere Ansatze zur Vermeidung von Kohlenstoffbildung bei der Dampf-
reformierung an Nickelkatalysatoren; bezogen auf die Anode der Brennstoffzelle ist damit
insbesondere die interne Reformierung von Methan zu betrachten. Er differenziert zwischen
reversiblen und irreversiblen Reaktionsablaufen. Reversibel bezieht sich in diesem Fall auf die
Umkehrbarkeit der chemischen Reaktionen. Im Falle der oben beschriebenen als reversibel
erachteter Reaktionen (4.8) - (4.10) folgt aus dem Prinzip von Gasen im Gleichgewicht die
Existenz zweier Temperaturlimitierungen bei konstanter Gaszusammensetzung. Das Prinzip
von Gasen im Gleichgewicht besagt, dass Kohlenstoffbildung wahrscheinlich wird, wenn nach
Einstellung des Reaktionsgleichgewichts zwischen interner Reformierung und die Wassergas-
Shift-Reaktion (vgl. Gleichung (1.30) und (1.32)) eine Affinitdt des Gases zu Kohlenstoff
vorliegt. Eine Temperatur T, dient als Untergrenze unter der ein thermodynamisches Potential
fur die Boudouard-Reaktion gegeben ist, wahrend die Temperatur T, als obere Grenze fiur die
Kohlenstoffbildung durch die endotherme Methanspaltung definiert werden kann. Uber die
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Ermittlung des Potentials der Kohlenstoffbildung nach Erreichung des Gleichgewichts von
Reformierungs- und Shift-Reaktion nach Gleichung (4.11) erhdlt man beide
Grenztemperaturen. Die Temperaturen Ty und T, sind lediglich durch die Stoffverhéltnisse des
Gases (O/C, H/C) und den Gasdruck determiniert. [3]

—AG, = R*T * 1n(§—p) (4.11)

Mit der Definition von K|, als Verhaltnis der Partialdriicke (4.13) [48] bei einem Gasgemisch im

Gleichgewicht (4.12) folgt damit fir die Gleichgewichtskonstanten der Reaktionen (4.8-4.10).
Die Berechnung der heterogenen Phase wird in diesem Fall durch die Vernachlassigung des
festen Kohlenstoffs bei der Berechnung der Partialdriicke vereinfacht.

Y1 Y2
PP
K,= —<+—-2 4.1
IS (4.13)
K,, = —Pizo_ (4.14)
b Péo*Pha
Péoz
Ky, = oL (4.15)
K pIZ-IZ
= 4.16
p3 PtHa4 ( )
AG, Potential der Kohlenstoffformierung
K, Gleichgewichtskonstante (1,01325 bar, 298 K)

Qre Reaktionskoeffizient
AB,C,D Reaktand/Chemisches Element

Der Reaktionskoeffizient Q. . beschreibt das Verhaltnis der Driicke auf der rechten Seite der

Reaktionsgleichung (4.12) bei Abweichungen vom Gleichgewicht. [6, 48]

Die Abbildung 4-3 veranschaulicht den hergeleiteten Zusammenhang fiur die Grenzen der
Kohlenstoffbildung aus dem Prinzip der Gase im Gleichgewicht. Wobei die Verhaltnisse von
H/C und O/C ubereinander aufgetragen sind und die Gleichung (4.11) fir verschiedene
Temperaturen geldst wurden. Beispielsweise bei einem Verhaltnis O/C = 1,3 und H/C = 2 ist
als ein Betriebsintervall zwischen einer Temperatur T, = 573 K und einer Temperatur T, =
1173 K mdoglich. Es handelt sich bei dieser Kalkulation lediglich um eine
Handlungsempfehlung und kein Naturgesetz, sodass ein Ausbleiben von Kohlenstoffbildung

nicht vollstandig garantiert werden kann. Das Prinzip des Gleichgewichts versagt gemali
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Bartholomew [6] mindestens in zwei Fallen: (1) Bei Temperaturgradienten an den
Reaktorwénden und (2) bei niedriger Katalysatoraktivitat.

, | . |
a 05 1.0 1.5 i 5

o/

Abbildung 4-3 Grenzen der Kohlenstoffbildung hergeleitet aus dem Prinzip der Gase im
Gleichgewicht, Quelle: [3]

Nach Bartholomew [6] ist es mit den oben beschriebenen Gleichgewichtsberechnungen
maglich, eine graphische Darstellung der Zonen mit Kohlenstoffbildung in C-H-O-Diagrammen
abzuleiten. Ein Beispiel dafur findet sich in Abbildung 4-4 bei einer Temperatur von 450 °C
und 1,42 bar. Sofern keine hoheren Kohlenwasserstoffverbindungen im Synthesegas
vorhanden sind, kann diese Darstellung als hinreichend fir die Definition eines

Betriebsbereichs erachtet werden. [6]

CARBON

CARBON FORMING
REGION

NO CARBON FORMED

HYDROGEN Hy0 OXYGEN

Abbildung 4-4 Gleichgewichtsdiagramm C-H-O mit Kohlenstoffisothermen bei 450°C und 1,42 bar [6]

Die zahlreichen degradationsférdernden Mechanismen an der Anode sowie die Ursachen sind
bis heute nicht vollstdndig verstanden, was die teilweise widerspriichlichen experimentellen

Erkenntnisse in der Literatur zeigen. [30, 36, 45, 83, 84] Die Auswirkungen der bekannten
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Zusammenhange kénnen jedoch durch gezielte Steuerung betrieblicher Einflussfaktoren zur
Erhéhung der Lebensdauer begrenzt werden.

4.1.6 Betriebliche Einflussfaktoren

Wahrend in den vorangehenden Kapiteln die Degradationsmechanismen dediziert bezogen
auf die Bauteile der Brennstoffzelle erlautert wurden, soll nun eine Gesamtsicht auf
betriebliche Einflussfaktoren auf die Degradation hergestellt werden. Die Tabelle 4-1 zeigt eine
Ubersicht einer Zusammenfassung von Parametern aus in der Literatur erwahnten
Zelluntersuchungen und Auslagerungsexperimenten. Das Thema Degradation zeigt sich als
besonders komplex, insofern, dass die bisher in der Forschung identifizierten Einflussgrof3en
aufeinander einwirken und eine Gesamtbetrachtung der Interferenzen der Einzelgrof3en

gerecht werden muss. [57, 84]

Tabelle 4-1 Degradationsparameter in der Literatur [20, 26, 57, 83, 84]
Parameter
Stromdichte
Wasserpartialdruck
Brennstoffnutzungsgrad
Interne Reformierung
Brennstoffzusammensetzung
Temperatur
Temperaturzyklen
Redoxzyklen
Stromzyklen

Der Wasserpartialdruck wurde bereits im vorangegangenen Kapitel als Einflussgrof3e auf die
Chromvergiftung der Zelle erwahnt. Weiterhin zeigten experimentelle Untersuchungen der
Mikrostrukturen von Nickel an einer Anode nach Langzeitbetrieb eine verringerte Lange der
Dreiphasengrenze in der Nahe zur Schnittstelle Elektrolyt/Anode durch Nickelaustrag. Die
Ursachenanalyse flihrte einen Verlust des Nickels auf die Nickeloxidation bei hohen
Wasserstoffpartialdriicken und Polarisation zurtick; dies gilt insbesondere fiir die aktive Zone
am Austritt des Brenngases. Es folgt die Indikation, dass diesen aktiven Flachen besondere
Beachtung geschenkt werden muss, wenn hocheffiziente Systeme entwickelt werden. [37] Die
Brennstoffzusammensetzung korreliert maf3geblich mit den Partialdriicken. Umso wichtiger
erscheint die Regulierung der Reformierungsbedingungen, um eine mdoglichst konstante

Gaszusammensetzung zu gewahrleisten.

Interne Reformierung beeinflusst die Gaszusammensetzung in den vorderen Bereichen eines
Brennstoffzellenstacks und wirkt somit auf die oben beschriebenen

Degradationsmechanismen ein. Durch die endotherme interne Methanreformierung in den
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ersten Zellen eines Stacks werden sowohl die Temperaturverteilung als auch die Partialdriicke
und damit die Zellspannung wesentlich beeinflusst.

Der Einfluss der Temperaturzyklen geht bereits aus der Betrachtung der
Degradationsmechanismen auf Bauteilebene hervor. Hohe Temperaturgradienten sorgen fur
mechanisch induzierten Stress und kénnen zu Schéaden fihren, die die Leistungsfahigkeit
langfristig beeintrachtigen. Ein optimiertes Betriebskonzept mit wenigen Thermozyklen und
einem sogenannten Inselbetrieb, in dem sich die Brennstoffzelle in einem Zustand selber
versorgt, wie auch die Nebensysteme, sollte hier im Vordergrund stehen. Ebenso ist zu
berticksichtigen, dass in Abhéangigkeit der Temperatur im Zuge der Thermozyklen
Phasenubergéange in Materialien auftreten kdnnen. Zuvor beschrieben wurden bereits diverse

Vergiftungsreaktionen der Elektroden mit Chrom, Strontium oder auch Nickel.

Materialanalysen am FzZJ Jilich zeigen, dass bei gleichbleibender Stromdichte die
Widerstande an der Kathode bei einer Temperatur von 800 °C degressiv verlaufen, wahrend
bei 700 °C ein linearer Verlauf zu beobachten ist. Es lasst sich schlussfolgern, dass eine
niedrige Temperatur die Leistungsféahigkeit Gber ein langeres Intervall erhalten kann. [18]
Bestétigt werden niedrigere Degradationsraten bei gemaRigten Betriebstemperaturen
ebenfalls von Hagen et. al. [30], wobei selbst bei htheren Stromdichten die Degradationsrate
gering ausfallt. Bei 850 °C werden tber 2000 h Betriebszeit max. 3 % Degradation gemessen.
Bei Stromdichten unter 1 A/cmz2 fallt die Degradationsrate mit 1 %/2000 h sogar noch geringer
aus. Die experimentellen Untersuchungen von Hagen et. al. [30] zeigen weiterhin bei niedrigen
Stromdichten einen nahezu linearen Verlauf der Degradation, wéhrend bei héheren
Stromdichten der Verlauf nahezu exponentiell verlauft. [30] Hohe Stromdichten sind folglich im

Betrieb zu vermeiden, um eine lange Lebensdauer zu gewéhrleisten.

Uber die aktive Flache der Zelle kénnen durch unterschiedliche Gasverteilung variierende
Stromdichten anliegen. Der Brennstoffnutzungsgrad variiert zusatzlich bei Serienschaltung der
Stacks von vorne nach hinten. Ziel einer optimalen Betriebsfiihrung sollte es sein, die Variation
des Brennstoffnutzungsgrads sowohl in der Kaskade, als auch auf Zellniveau mdglichst
ausgeglichen zu halten. Dadurch kdénnen degradierende Effekte wie thermo-mechanische
Spannungen bei Unterversorgung oder eine negative Beeinflussung der Partialdriicke bei

Uberversorgung vermieden werden.
Der Einfluss von Stromzyklen wurde experimentell von Heneka et. al. [32] untersucht. Im Zuge
des zyklischen Lastprofils mit max. 1,1 A/cm2wurden bei Giber 2000 Lastzyklen im Durchschnitt

50 % Degradation festgestellt. In Vergleichsexperimenten unter galvanostatischen
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Bedingungen bei 6 mA/cm? wurde eine Degradation von 15 % uber 420 h festgestellt. Damit
konnen die Lastzyklen als Ursache fiir die erhéhte Degradation verifiziert werden. Es wurden
insbesondere Delaminationseffekte an der Kathoden-Elektrolyte-Verbindung beobachtet,
wodurch der ohmsche Widerstand erhoht wurde. Eine wellenlangendispersive
Rontgenspektroskopie (WDS) zeigte deutliche Diffusionsvorgange von Mangan der Kathode
in den Elektrolyten.

Redoxzyklen kbnnen im Betrieb mit hohen Brennstoffnutzungsgraden sowie bei
Notabschaltungen auftreten. Es bildet sich dabei eine oxidierende Atmosphare auf die
besonders der Nickel in der Elektrode sensitiv reagiert, [82]. Muller [57] hat den Einfluss der
Redoxzyklen auf Mehrschicht-Anoden experimentell untersucht und nachgewiesen, dass bei
zunehmenden Redoxzyklen die Zellspannung bei héheren Stromdichten deutlich sinkt. Ein
Redoxzyklus wurde durch einen spontanen Abbruch der Brennstoffzufuhr und
Sauerstoffdiffusion an die Anode abgebildet. Die ermittelten U-I-Kennlinien beginnen erst ab
dem finften Redoxzyklus abzuweichen. Nach 20 Redoxzyklen ist eine Leistungsabnahme von
15 % festgestellt worden. [57]

Ein positiver Effekt auf die Lebensdauer durch Redox-, Strom- und Temperaturzyklen lasst
sich nur erreichen, in dem diese Zustande im Betrieb mdglichst vermieden werden. Aufgrund
der geringen Anzahl an Systemen am Markt sind allgemeine quantitative Aussagen zurzeit
nicht mdglich. Die Hersteller von Brennstoffzellensystemen geben zumeist Grenzwerte aus
eigenen experimentellen Langzeitversuchen an, die bei der Verwendung dringend zu
beachten sind. Die statistische Genauigkeit quantitativer Kennzahlen bezogen auf die
Zyklenzahl wird sich zukinftig durch die steigende Verwendung von Systemen erhdhen. Es
gilt dabei jedoch ebenfalls, die individuellen inharenten Merkmale der Brennstoffzellen zu

beachten.

4.2 Analyse der Leistungsbegrenzung

Um gegeniiber anderen Energiewandlungssystemen (z.B. Dieselgeneratoren) auf dem Markt
bestehen zu kodnnen, gilt es die Leistungsfahigkeit eines Brennstoffzellensystems zu
maximieren. Vordergrindig sind dabei sicherlich die Ressourcenschonung und
Emissionssenkung bei der Energiewandlung; ein wirtschaftlicher Faktor ist gleichwohl nicht zu
vernachlassigen. Derzeit ist der hohe Preis fir die Anschaffung eine der wesentlichen
Hemmschwellen fir den Einsatz von Brennstoffzellensystemen. Mit einer Maximierung der

Leistung wird ein Beitrag geleistet, die Attraktivitat der Technologie zu steigern.
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Unterschiedliche Betriebskonzepte sowie temporare Betriebszustande des peripheren
Systems konnen dazu fuhren, dass die erreichte Leistung der Brennstoffzelle nicht in ihrem
Optimum liegt. In diesem Kapitel werden die Begrenzungen der Leistung durch externe und
interne Faktoren identifiziert und bewertet. Externe Faktoren beziehen sich dabei auf die
vorhandene Infrastruktur in der Umgebung der Anlage, z.B. Grundvoraussetzungen auf einem
Schiff, die bestimmte Betriebsmodi nicht zulassen. Die internen Faktoren beziehen sich auf
technische Designmdglichkeiten im System. Die experimentellen Ergebnisse kdnnen die
Hypothesen der theoretischen Analyse stitzen und liefern einen deutlichen Mehrwert
gegenluber rein theoretischen Betrachtungen. Dabei werden zusatzlich potentielle
Fehlerzustande der Nebensysteme Dbericksichtigt, woraus Empfehlungen fir ein
automatisiertes Fehlermanagement abgeleitet werden. Zusammenhange zwischen

Lebensdauerbegrenzung und Leistungseinschrankung werden aufgezeigt.

Bereits wahrend der Konzeptionierung eines Systems werden die Grundsteine fur eine
potentielle Leistungslimitierung gelegt. MafRgeblich flir die Leistungsfahigkeit des Systems ist
die Teillastfahigkeit sowie die Fahigkeit bei Ausfall einzelner Komponenten in
eingeschranktem Zustand weiter betrieben zu werden. Wird in der Auslegung der
Teillastfahigkeit ein prozentual vom Nennlastpunkt ausgehender Betriebspunkt gewéhlt, muss
das fur einen modularen Betrieb berlcksichtigt werden. Der Reformer, der mehrere
Brennstoffzellenmodule versorgt, sollte beim Ausfall einzelner Brennstoffzellenmodule ein

verwertbares Brenngas produzieren ohne massiv an Wirkungsgrad zu verlieren.

Folgende Komponenten konnten im Versuchsbetrieb der Versuchsanlage als kritische

EinflussgroRen auf die Leistungsfahigkeit identifiziert werden:

- Rezirkulationsgeblase mit Einfluss auf Druck- und Temperaturniveau
- Warmeubertrager
- Gasverteilung vor der Brennstoffzelle

- Wasserzufuhr durch Pumpe und Dise

Bei der Reformierung eines Energietrdgers ist die externe Medienzufuhr penibel zu
kontrollieren, um bei Unter- oder Uberdosierung unerwiinschte Nebenreaktionen wie
beispielsweise die Kohlenstoffbildung zu verhindern. Ein Automatisierungskonzept muss diese
Medienregulation berlcksichtigen. In dem betrachteten Fall bedeutet das, dass bei einem
Konzept mit externer Wasserzufuhr die Wassermenge und erst nachfolgend die Dieselmenge
erhoht werden. Durch eine zeitlich vorgelagerte Erh6hung der Wasserzufuhr wird
gewadhrleistet, dass die Stoffverhéltnisse am Reformereingang bei einem Lastwechsel

eingehalten werden konnen. Dabei ist bei einer gleichzeitigen Anpassung der
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Rezirkulationsrate zu berlcksichtigen, dass der Bedarf des extern zugefuhrten Wassers
beeinflusst wird. Eine betriebsseitige Optimierung der Leistung kann weiterhin erfolgen, in
dem die Stromungszeiten durch die Anlage bericksichtigt werden. Wie die
Simulationsergebnisse in Abbildung 4-5 zeigen, sinkt im Moment der Anderung des Lastpunkts
temporar der Brenngasnutzungsgrad und dadurch der Wirkungsgrad der Anlage. Es steht fiir
eine kurze Zeit nach der Erh6hung der Medienzufuhr mehr Brenngas zur Verfligung als fur die
aktuelle Stromvorgabe notwendig ware, wodurch der Brennstoffnutzungsgrad kurzzeitig sinkt.
Bei einer Reduktion der Last gilt es, eine moglichst baldige Reduktion der Medienzufuhr zu
bewirken, um ebenfalls die Effizienz maximal zu halten. Die Verzogerungen durch
Rohrleitungen zwischen Reformer und Brennstoffzelle sind vom Anlagendesign abhangig und

in experimentellen Versuchen zu quantifizieren, um ein Automationskonzept entsprechend

anzupassen.
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Abbildung 4-5 Brenngasnutzung, Strom und Dieselmenge

Ein Warmekonzept ist essentiell fir die Maximierung der Leistungsabgabe der Anlage. Im
besten Fall werden die Warmestrome derart kompensiert, dass ein Minimum an Abwarme
nach aufRen abgegeben wird. Die optimale Auslegung der Warmetbertrager auf ein moglichst
breites Betriebsintervall hat sich im experimentellen Versuchsbetrieb als kritisch erwiesen. Nur
wenn die Warmeulbertragung im kalkulierten Bereich liegt, konnen die Hauptsysteme Reformer
und Brennstoffzelle in gefordertem Mafe funktionieren. Dabei sind die Warmeverluste lber
langere Rohrstrecken einzubeziehen. Die Warmeverluste Uber die Rohrleitungen im
Brennstoffzellenmodul in Teillast zeigen sich mit einer resultierenden Temperaturdifferenz von
bis zu 50 K am Anodenrohr und 25 K am Kathodenrohr deutlich héher als im Systemdesign
angenommen. Vermutet werden ursachlich daflr ein htéherer Methananteil im Reformat, eine
Ungleichverteilung des Brenngases oder eine Querbeeinflussung benachbarter kalter

Rohrstrecken. Die starke Durchliftung des Prozesscontainers, die notwendig ist um
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Explosionsschutzzonen zu vermeiden, in Kombination mit einer unzureichenden Isolierung,

kann ebenfalls fur gesteigerte Warmeverluste verantwortlich sein.

Die Hohe der Warmeverluste (ca. 35 kW) fuhrten zu einem schwer beherrschbaren
Versuchsbetrieb. Im manuellen Betrieb mussten Annahmen getroffen werden, um die
Abweichungen zu den zuvor simulierten Werten aufzufangen. Die Betriebskonzepte wurden

entsprechend angepasst.

Im Versuchsbetrieb hat sich ergeben, dass ein Betrieb bis Isorc=16 A eine zusatzliche
Beheizung der Kathodenzuluft erfordert. Theoretische Kalkulationen auf Basis der
Versuchsauswertungen lassen die Annahme zu, dass ab Isorc= 18 A Leistung die Anlage ohne
zusatzliche Heizung betrieben werden kann. Die Simulationsergebnisse bestatigen dieses
Verhalten fir eine Rezirkulationstemperatur von 120°C. Die Simulation zeigt weiterhin, dass
das erforderliche Temperaturniveau im System bei Rezirkulationstemperaturen unterhalb von
250 °C bei hoheren Brennstoffnutzungsgraden nicht bereitgestellt werden kann. Im
Versuchsbetrieb wurde diesen Schwierigkeiten durch eine Kombination von MalRhahmen
entgegengesteuert. Der Stromsollwert wurde angepasst, um den Brennstoffnutzungsgrad zu
senken. Gleichzeitig wurde das Rezirkulationsgeblase in anderen Betriebspunkten betrieben,
um Uber eine Variation der Rezirkulationsrate die Temperatur vor dem Reformer zu erhéhen.
Dabei muss der Druckausgleich im Anodenkreislauf bericksichtigt werden, um die
Druckdifferenz stabil zu halten. Diese MaRnahmen fuhrten zwar zu der Méglichkeit, einen

stationdren Betriebspunkt zu halten, dennoch wird ein hocheffizienter Betrieb damit unmdglich.

Bei der Wasserzufuhr sind im experimentellen Betrieb Leistungshemmnisse festgestellt
worden. Es ist zu beachten, dass die Dosierung ber Pumpe und MFC (Mass-Flow-Controller)
durch nachgeschaltete lange Rohrleitungen fehleranfallig werden kann. Die entstehenden
Druckschwankungen in der Leitung haben wesentlichen Einfluss auf das Spruhbild bei
Verwendung einer Duse. Bei der Verwendung von Dusen zur Dosierung des Wassers ist ein
Nennintervall hinterlegt, das den Zusammenhang zwischen Druck und Durchflussmenge fir
ein optimales Spriihbild beschreibt. Die Spriihbildung bei Unter- oder Uberschreitung dieses
Intervalls ist schlechter bis untauglich fur den Betrieb der Anlage. Die Trépfchen kénnen eine
GroRe erreichen, die bei vorliegenden Temperaturen nicht mehr vollstandig verdampfen. Im
Betrieb des Versuchstragers fiihrte dies zu temporaren Ablagerungen von Wasser in der
Anlage, die durch Spllung mit Formiergas (95 % N2, 5 % H_) ausgetragen werden mussten.
Das Rezirkulat konnte durch die von der Auslegung abweichenden Warmeverluste kein
Temperaturniveau (> 600 °C) erreichen, das eine vollstandige Sprihverdampfung ermdglicht.

Eine Vorwdrmung des Wassers sowie eine Begleitheizung (max. 4 kW Leistung) der
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Rohrleitung hinter der Wasserdiise wurden eingebaut, um die Verdampfungsstrecke zu

optimieren.

Die starken Schwankungen und schwierige Betriebsfihrung bei der Sprihverdampfung von
Wasser fuhren zu der Empfehlung in vergleichbaren Anlagen ein anderes Konzept zur
externen Zufuhr von Wasser zu finden. Folgende Konzepte werden neben der externen

Wasserversorgung von Nehter [62] vorgeschlagen:

- Anodenrezirkulation
- Abgaskondensation
- Anodengaskondensation

- Kombination Anodenrezirkulation mit Reformatkondensation

Da nach der Brennstoffzelle das Anodenabgas fiir den Rezirkulationskreislauf gekihlt werden
muss, ware auch eine Verdampfung von Wasser zur Kihlung an dieser Stelle denkbar.
Nachteilig ware, dass das extern zugefiihrte Wasser zum Teil mit dem Abgas wieder
ausgeschieden wird, da die Auftrennung in den Rezirkulationskreislauf erst nach Eindampfung
erfolgen wirde. Das mit dem Abgas abgefihrte Wasser kénnte zum Ausgleich dieses
Nachteils durch Abgaskondensation zuriickgewonnen und wieder in den Kreislauf eingebracht

werden. Eine detaillierte Untersuchung dieses Anlagenkonzepts ware zukinftig durchzufuhren.

Die Gasverteilung bei der Versorgung von mehreren Brennstoffzellenmodulen ist
entscheidend fur die Leistungsfahigkeit. Bei einer Ungleichverteilung werden die Module nicht
in dem geforderten, potentiell optimalen Betriebspunkt betrieben. Bei einer Unterversorgung
eines Moduls kdnnen gar Schadigungen auftreten. Ein Einsatz von HeiRgasklappen im System
zur dedizierten Absperrung eines Moduls ist empfohlen. Diese MalRhahme zeigte sich nach
anfanglicher Einstellung der Hochtemperaturventile auf einen einheitlichen Offnungswinkel als
besonders wichtig. Bei der Beurteilung der Zellspannungen im Versuch offenbarte sich eine
unerwartete Ungleichverteilung der Gase im Gasverteiler. Die Stromungsverhdltnisse in der
Gasverteilung vor der Brennstoffzelle missen vor Betrieb der Anlage detailliert analysiert
werden, um die Geometrie der Rohrleitungen zu optimieren. Alternativ dazu steht eine aktive
Regelung der Absperrklappen, wodurch in Abhangigkeit von den Zellspannungen und
Betriebsparametern der Zelle der Zufluss des Synthesegases geregelt werden kann. Die
Notwendigkeit der Regulierung kann ebenfalls aus einem Fehlerzustand heraus auftreten,
wenn nach diversen thermischen Zyklen erste Schaden an einem Modul entstehen und die
Brennstoffnutzung in diesem reduziert werden muss. Fir derlei Schadigungen im
experimentellen Betrieb wurden vor allem Leckagen durch Druckschwankungen als Ursache

im Langzeitbetrieb identifiziert.
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Die Leistungsfahigkeit der einzelnen Zelle hangt wesentlich von der Nernstspannung ab. In
Abhéngigkeit des Betrachtungsspektrums kann eine als flachenkonstant angenommene
Nernstspannung zu Fehlinterpretation fuhren. Gem&R Nehter [62] kbnnen drei
unterschiedliche Verteilungen der Nernstspannung unter Berlcksichtigung der integralen
Funktionen der Zellflache und der Brennstoffnutzung zur Bewertung der Leistungsfahigkeit

einer Brennstoffzelle herangezogen werden.

Von einer flachenkonstanten Nernstspannung kann fir den Fall Inax >> lsoie @usgegangen
werden, wobei Isoic der im Betriebspunkt durch den DC/DC-Wandler gesetzte Strom ist. Aus
den Gleichungen (1.12, 1.13, 1.20) folgt mithin Gleichung (4.12):

Imax*uf+*ASR
Azell

EN = EZell + (412)

Bei einem Brennstoffumsatz uf in ahnlicher Ausprdgung des Partialdruckverhaltnisses

pHZ/pHZO =0,3-0,7 kann ein linearer Zusammenhang zwischen der Nernstspannung und dem

Brennstoffnutzungsgrad definiert werden. Fir den flachenspezifischen Widerstand ergibt sich

dann:

A=A¢otal L _ (uf=uftota Imax
fA:O ASR dA = fuf=0 ER+ AAEI}’*uf—EZe” duf (4.13)
u

Das Nernstpotential kann bei hohen Brennstoffnutzungsgraden tber die Zellflache variieren.
Diese Variation ist abhdngig von den hohen Wasserstoffpartialdriicken am Eingang der Anode
und den durch die hohen Brennstoffnutzung niedrigen Partialdruckverhéltnissen von
Wasserstoff zu Wasser am Austritt. Fir diesen Zusammenhang ergibt sich der

flachenspezifische Widerstand dann lUber Gleichung (4.14) [62]:

fAzAtOtalLdA — fuf=uftotal _ Imax T duf (414)

A=0 ASR uf=0
1 PH20(uf) |
_ﬁ AGHZ(T)0+T*R*ln f *Po J_EZell

14
H2(uf)* Poz(uf)

Im Gegensatz zur Annahme einer linearen Verteilung des Nernstpotentials wird hier der
Zusammenhang zwischen der lokalen Anderung des Brennstoffnutzungsgrad nymsatz =
uf (vgl. Gleichung (1.26)) und dem flachenspezifischen Widerstand ASR hergestellt.
Ausgangspunkt ist die Gleichung (1.18) aus der hervorgeht, dass die Zellspannung von der

lokalen Stromdichte und dem Nernstpotential abhangt. Unter Verwendung der Gleichungen
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(1.11) und (1.12) fur die Nernstspannung sowie der Gleichung (1.5) furr die Leerlaufspannung
folgt durch Integration der Gleichung (1.18) die Gleichung (4.14). In dieser Arbeit wurde der
lineare Ansatz gewahlt, aufgrund der Betrachtungsebene auf Systemlevel wurde eine
flachenbezogene Darstellung der Zelle nicht bertcksichtigt. Eine  zukinftige
Detailmodellierung durch die Berilicksichtigung einer Verteilung der Partialdricke tber die
Flache der Zelle kann zusatzlich tiefere Erkenntnisse liefern und die Genauigkeit eines
Echtzeit-Fehlerdiagnose-Tools erhéhen.

Neben den Partialdriicken sind die thermischen Verhéltnisse im System und vom System zur
Umgebung von grofRer Relevanz. Dabei sind insbesondere Wechselwirkungen zwischen
benachbarten Komponenten im Versuchstrager deutlich geworden. Der thermische Einfluss
der Peripherie auf den ersten und letzten Stacks ist am grof3ten. Die Analyse der
Stacktemperaturen zeigt, dass bei Teillast ein Temperaturabfall vom vorderen zum hinteren
Stack in einem Modul von etwa AT = 40 K erfolgt. Bei hoheren Lasten verhalten sich die
Temperaturen entsprechend der Erwartungen steigend von vorne nach hinten entlang der in
Reihe geschalteten Stacks im Modul. Hier gilt es den thermischen Einfluss der
Kathodenrohrfihrung zu beachten. Die niedrige Temperatur im letzten Stack fuihrt dazu, dass

dieser limitierend fiir den Betrieb der Anlage gesehen werden muss.

Ein essentieller Teil der Betriebsfiihrung liegt in der adaquaten Regelung der Luftversorgung.
Die Simulationsergebnisse haben verdeutlicht, dass sowohl die Kathodenluftmenge als auch
die Versorgung der Oxidationseinheit entscheidend fur das Temperaturniveau sind. Eine
entsprechende Regulierung der Luftzufuhr und damit der Temperatur hat zur Folge, dass das
Reformierungsgleichgewicht nur durch die Variation der zugefuhrten Stoffe beeinflusst werden

kann.

Der Versuchsbetrieb hat zahlreiche Hinweise auf die optimale Betriebsflihrung geliefert. Es ist
mithin gelungen, durch Anpassung von Betriebsparametern trotz Leckage in einzelnen Stacks
weiterhin Strom zu erzeugen. Fir den Betrieb auf einem Schiff ist eine ununterbrochene
Stromerzeugung besonders entscheidend. Als StellgréRen wurden insbesondere die
Reduzierung der Brennstoffausnutzung sowie die Reduzierung der Rezirkulationsrate
identifiziert. Gleichzeitig muss das Druckniveau verstarkt Uber die Rezirkulationsgeblase

reguliert werden.
Steigende Temperaturen in der Brennstoffzelle kénnen einen Hinweis auf Leckagen liefern.
Ein Fehlermanagement muss diese Leckage erkennen. Langfristiges Ziel sollte sein, dass das

Fehlermanagement in der Lage ist, verschiedene Kriterien zu prifen, um eine Leckage von
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anderen  Fehlerzustanden, sofern  mdoglich, unterscheiden zu  konnen. Die
Unterscheidungsmoglichkeit hdngt davon ab, wie viele Parameter tber den Fehlerzustand
bekannt sind und in der Automation bertcksichtigt werden kénnen.

Die Analyse der Rezirkulationstemperaturen in Kapitel 3.1 fihrte zu der Erkenntnis, dass ein
Betrieb bei 350 °C die einfachste und effizienteste (> 45 % Wirkungsgrad) Betriebsfiihrung
erlaubt. Bei dieser Temperatur im Anodenkreislauf kann auf diverse Begleitheizungen
verzichtet werden. Die Warmetbertrager konnen mit geringerer Grof3e auslegt werden. In
Kombination mit den in diesem Kapitel erlauterten experimentellen Erkenntnissen kann ein
neues Anlagendesign erstellt werden, das maximale Effizienz bei geringen Wéarmeverlusten
erm@glicht. Das im folgenden Kapitel konzipierte Fehlermanagement kann die Automation der
Anlage derart gestalten, dass ebenfalls Lebensdauer und Zuverlassigkeit optimiert werden

kdnnen.

4.3 Konzept eines holistischen Fehlermanagements

Der holistische Denkansatz grindet im Allgemeinen auf der Betrachtung von Systemen als
Ganzes und nicht als Zusammenschluss von Teilsystemen. Das bedeutet die gegenseitige
Beeinflussung von Teilsystemen wird bericksichtigt. Brennstoffzellensysteme mit
Reformierung und Anodenkreislauf sind komplexe Systeme, wie die verfahrenstechnische
Untersuchung im Rahmen dieser Arbeit verdeutlicht. Ein ganzheitliches Fehlermanagement
ist im Betrieb anzustreben, um dem Nutzer die maximale Sicherheit bei gleichzeitig
vereinfachter Bedienung bieten zu kdnnen. Ein Fehlermanagement kann bei richtiger
Parametrierung in der Lage sein, die Lebensdauer der Anlage in maximale Bereiche zu
bringen. Dabei sollte ein Ziel sein, die Notwendigkeit manueller Eingriffe in den Betrieb zu

minimieren.

Zahlreiche Ursachen koénnen fir Abweichungen von der optimalen Betriebsfiihrung
verantwortlich sein. Um ein Fehlermanagement softwaretechnisch realisieren zu kénnen, sind
umfangreiche Fehleranalysen notwendig. Insbesondere in friihen Entwicklungsphasen eignet
sich die Fehlermoglichkeits- und -einflussanalyse (FMEA) zur strukturierten Erfassung von
Fehlerzustanden. [42] Eine modellbasierte Darstellung bietet die Mdglichkeit die erfassten
Fehlerzustande in allen Betriebsbereichen zu analysieren und einen experimentellen Betrieb
im Vorfeld abzusichern. Durch Parametervariation in der Simulation lassen sich
Fehlerauswirkungen abschatzen. In der im Rahmen dieser Arbeit durchgefihrten
Leistungsfahigkeitsanalyse wurden diverse Einflussfaktoren auf Degradation und Leistung auf
Systemebene identifiziert. Davon sind einige sowohl degradationsférdernd als auch

leistungshemmend. Die Abbildung 4-6 veranschaulicht diese Uberschneidungen in einem
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Venn-Diagramm. Weiterhin gibt es Korrelationen zwischen den Einzelfaktoren. Als Beispiel
seien hier die Beeinflussung der Partialdriicke durch die Brenngaszusammensetzung und die
Variation der Stromdichte mit dem Brennstoffnutzungsgrad angefuhrt. Diese zahlreichen
Kausalitaten lassen die Komplexitat der Entwicklung eines Fehlermanagements erahnen.

Stromdichte Stromzyklen

Temperatur
Brennstoffzelle

Partialdricke

Interne Refomierung

Rezirkulationsrate Temperaturzyklen

Stoffverhalinisse am

Leistung Reformer Degradation
Brennstoff-
Warmeveruste nutzungsgrad Feuchtigkeit im
Synthesegas
. . . Brenngas-
Temperatur in Rezirkulation Zusammensetzung

Redoxzyklen

Abbildung 4-6 Venn-Diagramm der Einflussfaktoren auf Leistung und Degradation

Um die Automation der Anlage mit einer prAemptiven Regelung versehen zu kdnnen, missen
neben den RegelgroRen (Einflussfaktoren) die FihrungsgréRen bekannt sein. Um die
Regeldifferenz ausgleichen zu kdnnen, missen die kausalen Zusammenhadnge verstanden
worden sein. Die Identifikation von kleinen Abweichungen vom Auslegungsfall stellt eine
besondere Schwierigkeit dar. GréRere Abweichungen kénnen bereits in der derzeitigen
Konfiguration zuverlassig von der Steuerung erkannt werden. Die vorgesehene Sensorik
detektiert Fehlerzustande bereits vor Erreichen eines stationaren Zustandes und die Anlage
wird im Bedarfsfall heruntergefahren. Zur Identifikation eines Fehlerzustands besteht die
Notwendigkeit, die Randbedingungen des SOFC-Betriebs zu kennen. In Tabelle 4-2 werden
die wesentlichen BetriebsgrofRen und potentielle Fehlerzustdnde in Abhangigkeit der
Abweichungsrichtung dargestellt. Unter Abweichungsrichtung ist eine Unter- bzw.
Uberschreitung des definierten Betriebsintervalls genannt. Dabei sind die definierten
Betriebsintervalle vom Design und den implementierten Komponenten abhangig. Die Wirkung
der resultierenden Fehlerzustdnde basiert jedoch unabhangig davon auf denselben
physikalischen und elektrochemischen Zusammenhéngen. In dieser allgemeinen Darstellung
wird daher auf eine Bezeichnung der definierten Betriebsintervalle verzichtet. Gleichzeitig wird
dadurch das Industriegeheimnis gewahrt. Eine umfassende systembezogene FMEA ist nicht
im Rahmen dieser Arbeit vorgesehen, wird dennoch fiir die zukiinftige Ausgestaltung des

Fehlermanagements empfohlen.
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Tabelle 4-2 Randbedingungen SOFC-Betrieb mit Reformer

BetriebsgrofRe sowie
Abweichungsrichtung

Potentieller Fehlerzustand bei Abweichung

Leckrate zwischen Elektroden 1
Temperatur SOFC

Temperatur Reformierung l
1
Stoffverhaltnisse K

Reformierung

Druckgradienten® Anode — 1
Kathode

Temperatur Oxidationseinheit 1

Brennstoffnutzungsgrad

Rezirkulationsrate

Erhohte Degradation durch NiO
Sinkender exergetischer Wirkungsgrad

Degradationssteigerung; Wirkungsgradverlust durch héhere
Zellverluste

Hoéherer Methananteil, Kohlenstoffbildung, unvollstéandige
Reformierung héherer Kohlenwasserstoffe

Gesteigerter Kuhlbedarf BZ, Kohlenstoffbildung

Deaktivierung der Katalysatorflache durch Kohlenstoff,
hohere Kohlenwasserstoffe im Synthesegas, hdherer
Methananteil

Erhohte Degradation durch mechanischen Stress, Bildung
von NiO, Wirkungsgradverlust

Erhohter Kuihlbedarf

Beeintrachtigung der Reformereintrittstemperatur und
Reformierung

Wirkungsgradverlust

Thermo-mechanischer Stress, Unterversorgung von Zellen
Geringerer Wirkungsgrad, Reformierungsbedingungen
beeintrachtigt, mehr externe Wasserzufuhr notwendig

Reformierungsbedingungen beeintrachtigt,
Nachverbrennung in Oxidationseinheit beeintrachtigt

Die BetriebsgroRe bzw. Regelgrofle kann nicht immer direkt durch die verfligbaren

Messgerate Uberwacht werden, sodass indirekte MessgroRen gewahlt werden mussen. Die

Tabelle 4-3 gibt eine Ubersicht liber die identifizierten RegelgréRen sowie zugehorige Stell-

und MessgroéiZen.

Tabelle 4-3 Ubersicht relevanter RegelgroRen

Regelgrofe StellgrofRe Messgroile
Rezirkulationsmenge Geblaseleistung Volumenstrommessung
Temperaturniveau Rezirkulation Geblaseleistung Kiihlung Thermoelement

Stoffverhéltnisse am Reformer
Partialdriicke in der BZ
Temperatur BZ

Dosierung Diesel und Wasser  Gasanalytik
Synthesegaszusammensetzung Gasanalytik
Geblaseleistung Kathode Thermoelement

® Das Druckniveau der Anode liegt dabei tiber dem der Kathode. Bei positiver Abweichungsrichtung steigt
demnach der Druck an der Anode und damit die Partialdriicke von H, und H,O.
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Abweichungen der RegelgroRen kénnen in schwerwiegenden Fehlerzustanden resultieren.
Die naheliegendsten Fehler, die im Rahmen des Projekts identifiziert werden konnten, werden
hier ndher betrachtet und teilweise in der Simulation nachgebildet:

- Verunreinigung des Reformerkatalysators durch Nebenreaktionen bei suboptimalen
Betriebsbedingungen (Temperatur und Stoffverhaltnisse O/C, S/C, H./Diesel)

- Gesteigerte Degradationsraten durch Nickeloxidation/-austrag ausgel6st durch
Variation in den Partialdriicken des Wassers an der Anode

- Durch hohe Feuchtigkeit des Synthesegases (hoher Wasserpartialdruck) gesteigerte
Degradationsraten

- Ablagerung von Wasser hinter der Verdampfungsstrecke in Abhangigkeit der
Rezirkulationstemperatur und Menge

- Fehlerhafter Betrieb des Rezirkulationsgeblases und Abweichungen bei der

Rezirkulationsmenge

Zusatzlich dazu gibt es unabhangig von den Regelgrof3en allgemeine Fehlerzusténde:

- Lufteintritt durch Leckagen zwischen Kathode und Anode in Brennstoffzelle

- Beeintrachtigte Warmeubertragung durch z.B. Verschmutzung der Warmeubertrager
- Gesteigerte Warmeverluste durch fehlerhafte oder beschadigte Isolierung

- Druckschwankungen oder erhthte Druckgradienten zwischen den Elektroden im

Brennstoffzellenmodul durch plétzlichen Lastabfall

In Kapitel 1.4.1.1 wurde das Prinzip der Dampfreformierung erlautert. Die festgelegten
Stoffverhéltnisse und Temperaturen am Reformereintritt gilt es nahezu konstant zu halten, um
Verunreinigungen des Katalysators zu vermeiden. Das Risiko von Verunreinigungen im
Reformerkatalysator wird durch eine manuelle Versuchsfihrung deutlich erhéht. Wahrend
Diesel und Wasser im Versuchsbetrieb nahezu linear in Abhéangigkeit des Lastpunkts erhéht
wurden, wurde gleichzeitig die Rezirkulationsrate variiert, um das Temperaturniveau
aufrechtzuerhalten. Der Umstand, dass durch die Rezirkulation eine differente Menge an
Wasser zur Aufrechterhaltung des S/C-Verhaltnisses am Reformer notwendig wéare, wurde
vernachlassigt. Die Simulationsergebnisse in Kapitel 3.1 zeigen dabei anschaulich, dass bei
gesteigerter Rezirkulationsrate in hoheren Betriebspunkten die externe Wasserversorgung
reduziert werden kann und nicht linear mit dem Bedarf von Diesel ansteigt. Eine entsprechend
automatisierte Anlage sollte selbststandig mit Hilfe simulierter oder empirischer Werte die
Wasser- und Dieselzufuhr anpassen und die Stoffverhaltnisse am Reformereintritt und damit
Langlebigkeit des Katalysators auch im Zuge eines Lastwechsels aufrechterhalten. Das Risiko
von Kohlenstoffablagerungen im Katalysator wird reduziert und die Schwefeladsorption wird

nicht beeintrachtigt.
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Veréanderungen im Partialdruck an der Brennstoffzelle fiihren unter anderem zu gesteigerter
Degradation durch Nickeloxidation. Die Untersuchungen von Weber et. al [93] stiitzen diese
Erkenntnis durch Interpretation umfangreicher Impedanzspektroskopien. Es resultiert eine
Betriebsempfehlung bei der das Verhdltnis von Kanallange und Gasgeschwindigkeit auf die
Periodendauer des Rippelstroms angepasst wird. Am Gasaustritt wird mit einem ganzzahligen
Vielfachen der Periodendauer vermieden, dass Schwingungsknoten entstehen. Dadurch
werden temporare, lokale Erhéhungen des Wasserdampfpartialdrucks am Austritt verhindert
und so wiederum eine gesteigerte Degradation der Zelle vermieden. Als Rippelstrom wird der
vom Wechselrichter ausgehende lberlagernde Strom betrachtet, der abgesehen von der
elektrischen Last in Systemen mit Energieverteilung auf die Brennstoffzelle Ubertragen wird,
[24]. Gemmen [24] gibt in seiner Arbeit eine Ubersicht Uber die Bedeutung des Rippelstroms
und untersucht die Auswirkungen des Rippelstroms auf die Betriebsbedingungen einer
Brennstoffzelle. Letztendlich kommt er zu dem Fazit, dass derzeit zu wenig quantifizierte Werte
vorliegen, um den Einfluss des Rippelstroms auf die Degradation zu validieren und gibt
lediglich fur sein modelliertes System Grenzwerte fur die Inverterfrequenz und den Rippelwert

VOr.

Das Durchfuhren von Impedanzspektroskopien zur Fehleranalyse wird dringend empfohlen,
um langfristig ein Fehlerdiagnose-Tool im Betrieb implementieren zu kénnen. [37] Der
Integration von elektrochemischer Impedanzspektroskopie in Industrieanlagen stehen eine
komplexe Implementierung und potentielle hohe Kosten gegentber. Es kann bereits durch
einen hybriden Ansatz aus Mustererkennung und Klassifizierung eine effektive
Fehleridentifizierung geschaffen werden. Nach Vijay et. al. [91] zeigen sich bereits einfache
Algorithmen wie der k-Nearest-Neighbor-Algorithmus als geeignet flr die Identifizierung von

Einzel- und Mehrfachfehlern.

Durch hohe Feuchtigkeit des Synthesegases gesteigerte Degradationsraten lassen sich im
Wesentlichen durch strikte Regulation der Reformierungsbedingungen verhindern. Dies lasst
sich erreichen durch die weiter oben beschriebene Regulation der Stoffverhaltnisse am
Reformer im Lastwechsel sowie konstante Temperaturverlaufe bei der Reformierung. Die
Zusammensetzung des Reformats bleibt dann weitestgehend erhalten und eine Beeinflussung
der Partialdriicke in der Brennstoffzelle erfolgt lediglich Uber das Gesamtdruckniveau sowie

Uber die Brennstoffnutzung in der Kaskade.

Ablagerungen von Wasser hinter der Verdampfungsstrecke durch unvollstindige
Verdampfung kdnnen zu schwer beherrschbaren Zustanden filhren. Um eine mdglichst
vollstdndige Verdampfung zu realisieren, miissen die Temperaturen am Anfang der

Verdampfungsstrecke maoglichst hochgehalten werden. Empirische Werte der Anbieter von
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Einspritzsystemen geben mindestens 600 °C fir das betrachtete Gasgemisch an. Es sind
hohe Leistungen der Begleitheizung zu bericksichtigen, wenn das Temperaturniveau
prozessseitig nicht erreicht werden kann. Temperaturmessstellen und Grenzwerte sind
entsprechend zu implementieren. Um sicherzustellen, dass kein Kondensat in den Reformer
getragen wird, kann eine geschickte Rohrleitungsfiihrung mit Kondensatauslass vorgesehen
werden. Mit einem Schwimmerschalter kdnnte ein automatischer Kondensatauslass realisiert
werden. Die Erkenntnisse im Rahmen der theoretischen Analyse sowie die
Versuchsergebnisse am Reformer lassen jedoch den Riickschluss zu, dass bei der Wahl einer
Einspritzung von Wasser und Verdampfung in freier Rohrstrecke ein hoheres
Temperaturniveau als 120 °C im Anodenkreislauf gewahlt werden sollte. Die Gesamteffizienz

ist durch die elektrische Beheizung in Zuge der Wasserzufuhr zuséatzlich deutlich gemindert.

Pumpen und Geblédse der Anlage sind im Betrieb mit Volumenstromsonden und
Drucksensoren zu Uberwachen. Im Rezirkulationskreislauf sollten die Grenzen fir die
Geblasefunktion nah an den jeweiligen Sollpunkt gesetzt werden. Die Simulation hat gezeigt,
dass bereits 5% Abweichung bei der Rezirkulationsmenge das Temperaturniveau, die
Stoffverhéltnisse am Reformer sowie die Leistung der Brennstoffzelle massiv beeinflussen
konnen. Es wurde eine Analyse zum Verhalten bei Variation der Rezirkulationsmenge
durchgefuhrt. Dabei wurden alle anderen Eingabewerte konstant gehalten, wahrend die
Rezirkulationsmenge jeweils ab 14 A Last um 5 % reduziert und um 5 % angehoben wurde.
Bei der Reduktion der Rezirkulationsrate sinkt das O/C-Verhdltnis ebenfalls um 5 %. Das
Luftverhaltnis an der Oxidationseinheit steigt, um die geforderte Austrittstemperatur von
750 °C zu halten. Der Einfluss auf die Reformierungstemperatur ist in Abbildung 4-7 dargestellt.
Die Reformierungstemperatur variiert jeweils etwa 10 K nach oben oder unten. Das
Druckniveau des Systems muss Uber das Rezirkulationsgeblase angepasst werden.
Andernfalls wirde bei der Steigerung der Rezirkulationsrate ein deutlicher Unterdruck im
System entstehen. Bei einer Reduktion der Rezirkulationsmenge steigt der Gesamtdruck etwa
40 mbar an. Es folgt, dass durch die Beeintrachtigung von Brenngaszusammensetzung durch
Reduktion der Reformierungstemperatur sowie Verdnderung des Druckniveaus wesentliche

Beeintrachtigungen durch gesteigerte Degradation entstehen kdénnen.
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Abbildung 4-7 Analyse Einfluss Variation der Rezirkulationsmenge auf Reformertemperatur im Reaktor

Der Lufteintritt in den Anodenkreislauf ist fur die Betriebsfiihrung als besonders kritisch zu
erachten. Bei einer unbeabsichtigten Nickeloxidation an der Anode kdnnen nicht nur
Temperaturen von tber 1000 °C erreicht werden, die aktive Reaktionsflachen in Reformer und
Brennstoffzelle werden durch das Nickeloxid deaktiviert. Die Uberwachung der
Zellspannungen kann eine Indikation fur Leckagen liefern. Uber die Menge des dosierten
Diesels kdnnen Rickschlisse auf die mogliche elektrische Leistung der Zelle gezogen werden,
wenn die elektrische Leistung nicht erreicht wird, sind Querleckagen in der Brennstoffzelle
wahrscheinlich. Ebenfalls kénnen lokal erhéhte Stacktemperaturen auf
Oxidationsmechanismen hindeuten. Die Temperatur- und Spannungsverteilung Uber die
unterschiedlichen Stacks ist maRgeblich, um Leckagen zu erkennen. Zur Uberpriifung auf

Querleckagen sollten vor jedem Betrieb elektrochemische Lecktests durchgefuhrt werden.

Die Warmeulbertragung im System kann im dauerhaften Betrieb durch Verschmutzung der
Warmeubertrager oder Phasenibergange im Material durch thermische Zyklen beeintrachtigt
werden. Eine regelmaRige Wartung der Warmeubertrager sollte vorgesehen werden. Fir eine
beeintrachtige Warmedbertragerleistung wurden beispielhaft die Warmelbertragungswerte (k-
Werte) der Warmelbertrager vor der Anode in der Simulation variiert und der Einfluss auf die
jeweilige Austrittstemperatur wurde aufgezeichnet. Aufgrund seiner Relevanz fir den
optimalen Betrieb der Brennstoffzelle in Zusammenhang mit den temperaturabhangigen
Degradationsmechanismen wurde dieser Warmedlbertrager als Beispiel ausgewahlt. Der
Warmedurchgangskoeffizient k betragt im Nennzustand (Volllast bei 22 A bei
unbeeintrachtigter Warmedtbertragung) 25 W/m2*K und wird jeweils um 10 % und 20 %
reduziert. Die Reduktion der Warmelbertragungsleistung kann entweder durch
Verschmutzung, durch Fehlverteilung oder hohere Verlustleistung nach Auf3en verursacht sein.
Der Warmedurchgangskoeffizient wird an die transienten Zustande in Abhangigkeit des

Volumenstroms angepasst. Bereits bei 10 % Reduktion in der Warmeubertragung kdnnen in
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niedrigen Lastpunkten (bis Minute drei) die geforderten Eintrittstemperaturen an der Anode
nicht mehr erreicht werden, vgl. Abbildung 4-8. Das Temperaturniveau an den Messstellen an
Ein- und Austritt ist auf sinkende Temperaturen im Langzeitbetrieb zu beobachten, um
Abweichungen frihzeitig zu erkennen. Die Teillastfahigkeit nimmt mit zunehmend
verschlechterter Warmeubertragung ab. Ebenfalls kann eine schlechte
Warmeulbertragungsleistung aus einem geringeren Volumenstrom in Teillast resultieren, wenn
die Reformierungsbedingungen nicht eingehalten werden und die Gaszusammensetzung
variiert. Eine Messung der Volumenstrome hinter dem Reformer, im Rezirkulationskreislauf

und hinter der Brennstoffzelle kann weitere Indikationen fiir ein Fehlermanagement liefern.
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Abbildung 4-8 Einfluss der Variation des k-Wertes am Warmelbertrager vor der Anode auf die
Eintrittstemperatur der Anode

Eine wesentliche Erkenntnis aus dem Betrieb das Versuchstragers ist, dass die
Warmeverluste Uber die Rohrleitungen trotz Isolierung deutlich héher als zuvor angenommen
waren. Das resultierende Fehlerbild waren deutlich niedrigere Temperaturen, die durch
elektrische Beheizung ausgeglichen werden mussten. Der Einfluss der Isolierung auf die
Warmeverluste wurde bereits in Kapitel 2.2.1 aufgezeigt. Die Hypothese, dass fiir die
unerwartet hohen Warmeverluste die starke Beluftung des Raumes aufgrund des
Explosionsschutzes maf3geblich ist, sollte in Folgeprojekten nachgewiesen werden. Ein
modellbasiertes Fehlermanagement kann bereits in der Designphase eines Systems
herangezogen werden, um eine Abschéatzung der vorherrschenden Verlustwarmen zu

kalkulieren und eine Auslegung von Rohrleitungen und Isolierungen zu optimieren.
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Im experimentellen Betrieb konnten bei plotzlichen Lastabfallen durch Netzausfalle
Druckschwankungen beobachtet werden. Um Leckagen zu verhindern, missen Maflinahmen
zur Verhinderung dieser Druckerhthung berticksichtigt werden bspw. durch Sicherheitsventile,
die bei Drucklberschreitung einen Bypass der Brennstoffzellenmodule erméglichen. Zwischen
Kathode und Anode darf die Druckdifferenz von 40 mbar nicht Gberschritten werden, die
Regelung begrenzt bereits bei 30 mbar. Das gilt auch fur den Fall der Notspllung mit
Formiergas wahrend eines Lastabfalls. Die Limitierung des Druckgradienten der
Brennstoffzelle nach aul3en liegt ebenfalls bei 30 mbar.

Zusammenfassend ist evident, dass bereits mit der Abstimmung der etablierten Messstellen
ein hohes Mal} an Sicherheit im Fehlerfall erlangt werden kann. Um Fehlererkennungs-
algorithmen fir den Betrieb zu ermitteln, sind weitere experimentelle Untersuchungen
notwendig. Die in diesem Kapitel geschilderten Zusammenhange mussen in eine Steuerungs-
und Regelungslogik implementiert werden, um mit geeigneten Messinstrumenten im System
eine Fehlerfriherkennung zu ermdglichen. Dabei sind die Auswirkungen auf Degradation
sowie Leistungshemmnisse durch die geschickte Abstimmung der oben beschriebenen

Einflussparameter zu erreichen.
4.4 Zusammenfassung

Die als Degradation bezeichneten Leistungsverluste sind durch einzelne Bauteile und
Interaktion dieser beeinflusst. Wahrend die Formen der Degradation an einigen Bauteilen
(Elektrolyt, Dichtungen) vernachlassigbar erscheinen, tritt ein gro3er Teil der Verluste an der
Anode und der Kombination von Kathode und Interkonnektoren auf. Die theoretische Analyse
hat deutlich veranschaulicht, dass die Materialauswahl entscheidend fur die Maximierung der
Lebensdauer sein kann. Betriebliche Einflussparameter sind in verschiedenen Werken

diskutiert worden und experimentelle Nachweise existieren in Uberschaubarer Anzahl. [83, 84]

Neben der Wahl von mdglichst niedrigen Betriebstemperaturen, um die Herausforderungen
an das Material gering zu halten, kann Uber durchdachte Betriebszustdnde die Lebensdauer
gesteigert werden. Es ist zu empfehlen, einen Betriebsmodus zu implementieren, bei dem die
Brennstoffzelle im Inselbetrieb betrieben wird, um thermische Zyklen zu minimieren. Die
Lebensdauer der Brennstoffzelle wird maf3geblich durch mechanischen Stress beeinflusst.
Jeder thermische Zyklus induziert Stress in den Materialien, sodass ein Inselbetrieb, in dem
sich die Brennstoffzelle das System inklusive der Peripherie mit Strom versorgt und damit auf

Betriebstemperatur gehalten wird, die Lebensdauer deutlich steigern kann.

Die Degradationsmechanismen koénnen weiterhin durch Regulation betrieblicher

Einflussfaktoren minimiert werden. Daflr ist die tiefe theoretische Kenntnis der
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Bauteilmaterialien und der Zusammenwirkung dieser im Heil3gasbetrieb notwendig. Die
wesentlichen Betriebsparameter wie Stromdichte, Wasserdampfpartialdricke und
Brennstoffnutzungsgrad muissen abgestimmt werden, um lokale Schwankungen bestméglich
auszugleichen. Ein optimiertes Anlagenkonzept muss diese Voraussetzungen durch Mess-
und Regelungstechnik schaffen. Dabei sollten auch Abweichungen vom Normbetrieb
bertcksichtigt werden und die langfristigen Auswirkungen von Fehlerzusténden auf die
Lebensdauer sind zu minimieren. Thermo-, Redox- und Lastzyklen sind weitestgehend zu
vermeiden, sofern eine Maximierung der Lebensdauer im Fokus steht.

Die Analyse der leistungshemmenden Faktoren hat gezeigt, dass im Wesentlichen die
Rezirkulationsgeblase mit Einfluss auf Druck- und Temperaturniveau, die Warmedibertrager,
die Gasverteilung vor der Brennstoffzelle sowie die Wasserzufuhr durch Pumpe und Diise als
kritisch zu erachten sind. Um langfristig einen Betrieb im geforderten Leistungsspektrum zu
erreichen, muss ein optimiertes Warmekonzept mit geringen Warmeverlusten und
hocheffizienten Warmeubertragern entwickelt werden. Dazu gehort unter anderem eine
Anhebung der Rezirkulationstemperatur. Gleichzeitig ist ein alternatives Konzept fir die
externe Wasserzufuhr zu definieren, aufgrund der starken Abkihlung des Rezirkulats bei der
Verdampfung. Es wéare experimentell zu prifen, ob eine Kihlung des Abgases vor der
Rezirkulation mit der Verdampfung von Wasser erfolgen kann. Weiterhin sind thermische
Effekte auf die auRBeren Stacks im Brennstoffzellenmodul zu minimieren, um die Limitierung
der Leistung durch die kalteren Stacks am Rand zu vermeiden. Die Gasverteilung vor der
Brennstoffzelle kann mit Ventilen reguliert werden, dabei gilt es eine passende

Regelsystematik experimentell zu ermitteln.

Ein ganzheitliches Fehlermanagement kann dazu beitragen, dass die Anlage automatisiert mit
hoher Zuverlassigkeit betrieben werden kann. Zahlreiche relevante RegelgréZen konnten im
Rahmen der experimentell-theoretischen Leistungsfahigkeitsanalyse identifiziert werden.
Daraus abgeleitet wurden einige wesentliche Fehlerzustande wie z.B. Abweichungen von
Temperatur, Druck oder Gaszusammensetzung erlautert. Insbesondere im experimentellen
Betrieb identifizierte Schwachstellen sind in diese beispielhafte Betrachtung von
Fehlerzustanden eingeflossen. Es gilt zukinftig Uber angewandte Forschung, die Hypothesen
dieser Fehlerzustandsdarstellung zu belegen und ein automatisiertes Fehlermanagement zu
implementieren. Modellbasierte Fehleranalysen kénnen unterstiitzen, um ein Betriebsintervall

zu definieren und die Parametrierung der Automation zu ermdglichen.
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5. Fazit und Ausblick

Das Ziel dieser Arbeit war, einen umfassenden Uberblick tiber die Degradationsmechanismen
und Optimierungsmdglichkeiten an einem SOFC-System mit Anodengasrezirkulation und
Brenngasreformierung zu geben. Dabei profitiert die Analyse neben den theoretischen
Erkenntnissen durch Modellierung ebenfalls von experimentellen Versuchsdaten aus dem
Projekt SchiBZ.

Es wurde gezeigt, dass eine Variation im Temperaturniveau in der Rezirkulation die Effizienz
malfigeblich steigern kann. Dabei resultiert eine Anhebung der Temperatur im
Rezirkulationskreislauf von 120 °C auf 350 °C in einer Effizienzsteigerung von bis zu 15 %.
Dieser Effizienzvorteil resultiert insbesondere in der Erhéhung von Brennstoffnutzungsgrad

und Rezirkulationsrate.

Die zusehends angestrebte Abkehr von fossilen Energietrédgern in der Schifffahrt hat die
Diskussion Uber einen potentiellen Ersatz des Diesels in der Systemkonfiguration ausgelost.
Basierend auf Trendanalysen [14, 77, 87] wurden LNG, Ammoniak und Isoproponal
modellbasiert betrachtet. Nach geringfiigigen Anpassungen der Reformierungsmodellierung
konnten Wirkungsgrade von bis zu 55 % mit dem Betrieb von alternativen Energietragern
gezeigt werden. Dabei beziehen sich die Gesamtwirkungsgrade immer auf den unteren

Heizwert des zugefuhrten Energietragers und die abgegebene Leistung der Brennstoffzelle.

Das Kapitel 4 widmet sich den diversen degradationsfordernden und leistungshemmenden
Mechanismen. Die Degradation der Brennstoffzelle héngt primar von material-
wissenschaftlichen Fragen ab. Bei genauer Kenntnis der verwendeten Materialien und einem
tiefen Verstdndnis der Degradationsfaktoren kann Uber eine geschickte Betriebsfuhrung
jedoch die Auswirkung der Mechanismen eingegrenzt werden. Hier sei insbesondere auf die
Regulation der Betriebstemperatur, der Partialdricke und der Stromdichten auf Zellebene

sowie auf die Vermeidung von Temperatur-, Strom- und Redoxzyklen verwiesen.

Im Versuchsbetrieb haben sich zahlreiche leistungshemmende Faktoren identifizieren lassen,
woraus Optimierungsmdoglichkeiten hergeleitet werden konnten. Es gilt langfristig
Warmeverluste zu reduzieren und durch ein angepasstes Warmekonzept hohere
Brennstoffnutzungsgrade zu ermdéglichen. Weiterhin sollte ein adaquater Ersatz fir die
Geblase in der Rezirkulation gefunden werden, der eine Temperatursteigerung zulasst,
sodass Brennstoffnutzungsgrad und Rezirkulationsrate erhdht werden kénnen. Aufgrund der
schwierigen Beherrschbarkeit der Verdampfung des Wassers im Rezirkulat, sind zukulnftig
andere Konzepte zur Bereitstellung des Wassers zu priifen. Die hohe Temperaturabsenkung

im Zuge der Verdampfung muss ansonsten durch hohe elektrische Heizleistungen
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Fazit und Ausblick

ausgeglichen werden, was zu Wirkungsgradverlusten fiihrt. Ein weiterer entscheidender
Parameter zur Leistungssteigerung und zur langfristigen Maximierung der Lebensdauer ist die
kontrollierte Verteilung des Synthesegases auf die Brennstoffzellenmodule. Eine
Gleichverteilung Uber eine Ventilsteuerung verhindert so eine potentielle Unter- oder
Uberversorgung.

Schlussendlich wurde auf Basis der experimentell-theoretischen Analyse ein Konzept fir ein
holistisches Fehlermanagement skizziert. Die identifizierten RegelgréRen koénnen in
zukunftigen Forschungsaktivitaten in einer Automation berticksichtigt werden und unterstitzen
den Schritt in Richtung praemptiver Regelung. Malgeblich daflr sind strukturierte
Fehleranalysen. Es hat sich gezeigt, dass die Brennstoffzelle mit den prozessabhéngigen
Betriebsparametern (Stromdichte, Spannung, Temperatur, Druck) bereits ein guter Indikator
fur Fehlerzustande ist. Eine Stackiiberwachung kann mithin die Degradationsmechanismen
eindammen. Ebenfalls gilt es fiir Pumpen und Geblase eine Uberwachung zu etablieren, die
bei kleineren Abweichungen bereits agiert und die Brennstoffzelle in einem optimalen
Betriebspunkt halt. Insbesondere bereits kleinere Abweichungen in der Rezirkulationsrate

zeigten einen elementaren Einfluss auf die vorherrschenden Prozessbedingungen.

Die Ergebnisse dieser Arbeit haben geholfen, weitergehende Untersuchungspunkte zu
identifizieren. Zur Bereitstellung hocheffizienter und langlebiger Systeme sollten die folgend

dargestellten Themen berlcksichtigt werden.
Modellierung der SOFC:

- Aufgrund der Wahl von CC als Simulationssoftware und dem Fokus auf der Analyse
des Gesamtspektrums der Betriebsflhrung ist auf ein Detailmodell auf Stack- und
Zellebene verzichtet worden. Die Erkenntnisse dieser Arbeit kénnen als Input fiir eine
detaillierte Modellierung von Stack und Zelle genutzt werden, um insbesondere die

Degradationsmechanismen auf Zellebene weitergehend zu untersuchen.
Adaption des Betriebskonzepts mit weiteren Energietragern:

- Im Rahmen dieser Arbeit wurden die Mdglichkeiten aufgezeigt, weitere Energietrager
in einem SOFC-System einzusetzen. Ziel weiterer Forschungsaktivitaten kénnte es
sein, Demonstratoren dieser Konzepte zu realisieren und die theoretischen Ergebnisse
zu verifizieren. Dadurch ware eine Abkehr vom Diesel mdglich und eine Befriedigung

der Trendbewegung in Richtung nachhaltiger Energietrager méglich.
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Softwareentwicklungsprojekt zur Integration eines Fehlermanagements in die Automation:

Das dargelegte Konzept zur Bericksichtigung von Fehlerzustanden im Zuge der
Automation kann in Softwarealgorithmen Ubersetzt werden. Die Funktionalitat wéare in
einem Demonstrationsprojekt zu prufen. Dabei konnen Kausalititen und

Parametrierung bereits in Teilexperimenten nachgewiesen werden.

Diagnoseverfahren zur Uberprifung des Reformerkatalysators:

Die Temperaturverlaufe am Reformer lieferten in den bisherigen Experimenten keinen
eindeutigen Hinweis auf die Deaktivierung des Katalysators. In weiteren
wissenschaftlichen Untersuchungen ist zu zeigen, welcher Indikator die Lebensdauer

des Katalysators bestimmen lasst, um unnétige Austauschintervalle zu reduzieren.

Einsatz alternativer Komponenten zur Medienférderung bei der Anodengasrezirkulation:

Um die Herausforderung der Hochtemperaturstabilitat im Rezirkulationskreislauf zu
beherrschen sind Untersuchungen mit alternativen Komponenten notwendig, um die
bisher eingesetzten Geblase langfristig ersetzen zu kénnen. Denkbar sind neben der

Entwicklung von hochtemperaturbesténdigen Geblasen aber auch Ejektoren.

Entwicklung einer fundierten Basis fur ein Fehlermanagementtool
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Die stetige Aktualisierung einer Fehlerméglichkeits- und Einflussanalyse (FMEA) auf
Basis von empirischen Werten aus Langzeitversuchen wird empfohlen. Im Zuge
dessen sollte eine Quantifizierung fir die Eintrittswahrscheinlichkeit von
Fehlerzustanden verfolgt werden. Die Erkenntnisse filhren zu der Moglichkeit der
Konkretisierung von Steuerungs- und UberwachungsmalRnahmen sowie einer
Prazisierung der Zuverlassigkeitsbewertung des Gesamtsystems. Die Ermittlung von
Mean-Time-Between-Failures (MTBF) oder der Mean-Time-To-Failure (MTTF) von

Komponenten kann die Aussagekraft der Zuverlassigkeitsanalyse deutlich steigern.
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Fall 1 — 120 °C:
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Fall Il — 250 °C:
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Fall 11l — 350 °C:
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Fall IV — 450 °C:
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