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1 Einleitung

In den neuesten Untersuchungen des Intergovernmental Panel on Climate Change (IPCC)
wird bis zum Ende des 21. Jahrhunderts ein Anstieg der mittleren globalen Oberflichentem-
peratur um 1,1 bis 6,4 °C prognostiziert [1]. In weiteren Studien des [IPCC wird eine aus dem
Temperaturanstieg resultierende stirkere Hiufung regionaler Wetterextreme wie stidrkere
Stiirme, Diirreperioden, zeitweise Uberschwemmungen oder dauerhafte Uberflutung von Ge-
bieten durch Anstieg des Meeresspiegels vorhergesagt. Die Hauptursache des Temperaturan-
stiegs ist der Ausstol von so genannten Treibhausgasen wie CO, und CHy. Einen nennens-
werten Anteil an den CO,-Emissionen hat in Deutschland der Verkehr, der im Jahre 2006 mit
19% zu den deutschen CO,-Emissionen beigetragen hat [2]. In diesem Bereich gibt es Bestre-
bungen, die CO,-Emissionen zu reduzieren und insbesondere vermeidbare Emissionen, wie

sie im Motorleerlauf entstehen, zu vermeiden [3].

Derzeit werden die Motoren zahlreicher Nutzfahrzeuge iiber Nacht im Stand betrieben, um
bei Kiihlfahrzeugen das Transportgut zu konditionieren oder Strom fiir den Komfort des Fah-
rers bereit zu stellen. Der Standbetrieb macht nach [4] dabei 20-40% der Betriebszeit des
Motors aus. Die Energiekette mit der Wandlung von chemischer Energie des Diesels in
mechanische Energie im Motor, die dann iiber einen Generator in elektrische Energie umge-
wandelt wird, besitzt insbesondere im Standbetrieb einen sehr niedrigen Wirkungsgrad
(<10%) [3], wobei zusitzliche Belastungen durch Liarm, Vibration und Abgase dazu kom-
men. In den USA werden im Leerlaufbetrieb des Motors von Nutzfahrzeugen jedes Jahr 4
Milliarden 1 Diesel verbraucht, wobei 11 Millionen Tonnen CO,, 200.000 Tonnen Stickoxide

und 5.000 Tonnen Partikelmasse emittiert werden [5].

Daher gibt es Bestrebungen der Gesetzgebung einiger US-amerikanischer Staaten, den Nacht-
betrieb der Motoren im Stand zu verbieten und den Leerlaufbetrieb insgesamt auf wenige Mi-

nuten zu beschrianken [6].

Im PKW-Bereich gibt es ebenfalls das Ziel, einen effizienteren Standbetrieb zu gewihrleis-

ten, um elektrische Verbraucher, wie z.B. Klimaanlagen, auch im Stand betreiben zu kénnen

[7].
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Beziiglich der oben beschriebenen Probleme hat ein direkter Energiewandler auf Brennstoff-
zellenbasis deutliche Vorteile gegeniiber der momentan verwendeten Kette aus Verbren-

nungsmotor und Lichtmaschine.

Die wesentlichen Vorteile von Brennstoffzellen fiir die Bordnetzversorgung von Nutz- und
Personenkraftfahrzeugen liegen im Vergleich mit dem Generator dabei vor allem in folgenden
beiden Punkten:

e Der Strom kann mit einem wesentlich hoheren Wirkungsgrad bereitgestellt werden, als
iiber die konventionelle Kette Motor-Generator-Batterie. Dies trigt zu einer Reduktion
von Kraftstoffverbrauch und Emissionen bei. Im Vergleich zu motorgetriebenen Gene-
ratoren benotigt ein Brennstoffzellen-System zur Erzeugung derselben elektrischen Ener-
gie deutlich weniger Kraftstoff [8]. Neben den Larm-Emissionen werden auch die Stick-
oxid- (um den Faktor 5) und die CO-Emissionen deutlich reduziert [9].

e Die Brennstoffzelle kann auBlerdem motorunabhéngig betrieben werden. Dies ertffnet
neben der gleichmédBigen und effizienten Energieversorgung des Bordnetzes auch bei
Stillstand des Motors vollig neue Moglichkeiten fiir Zusatzfunktionen, wie z.B. eine

Standklimatisierung und/oder Biirofunktionen des Automobils [7, 10].

Laut Heinzel et al liegt das weltweite Potential fiir Brennstoffzellen(BSZ)-Bordnetzsysteme
im mobilen Bereich bei 1,2 Mio. Stiick pro Jahr (900.000 PKW der Oberklasse, 280.000
Nutzfahrzeuge, 36.000 Wohnmobile und sonstige) [3]. Hinzu konnten stationdre APU-
Systeme zur Notstromversorgung von Verbrauchern in abgelegenen Regionen kommen, die

auf Energietrdger mit hoher Energiedichte angewiesen sind.

Bedingung fiir einen breiten Markteinsatz einer Brennstoffzelle in den nichsten Jahren als
motorunabhiingige Stromversorgung ist allerdings die Verwendung von herkdmmlichem Mo-
torenkraftstoff. Die derzeit als Stromquelle fiir Elektrofahrzeuge favorisierte PEM-
Brennstoffzelle (Polymer Electrolyte Membrane) ist dabei nur begrenzt geeignet, da zu deren
Betrieb Wasserstoff hoher Reinheit benotigt wird. Dieser miisste aus dem Kraftstoff in einem

sehr aufwendigen Verfahren an Bord des Fahrzeuges erzeugt werden [11].

Fiir die motorunabhingige Stromversorgung konventionell angetriebener Fahrzeuge wird da-
her der Einsatz der keramischen Hochtemperaturbrennstoffzelle SOFC ( Solid Oxide Fuel

Cell) favorisiert, da diese aufgrund der hoheren Betriebstemperatur von 600 bis 1.000 °C zu-
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sitzlich zu Wasserstoff auch Kohlenwasserstoffe und Kohlenstoffmonoxid umwandeln kann.
Dadurch entfillt der bei der PEM notwendige hohe Reinigungsaufwand des Brenngases und
es sind kompaktere Systeme mit Netto-Wirkungsgraden um die 40% realisierbar [12]. Dabei
ist die vergleichsweise hohe Arbeitstemperatur eines SOFC-Stacks von 700 °C bis 800 ° C
zwar fiir den schnellen Kaltstart ein Nachteil, aus Gesichtspunkten des Wirmehaushaltes und
der Kiihlung des Stacks jedoch von Vorteil. Die bei der Reaktion an den Elektroden bei hoher
Temperatur entstethende Wirme wird tiber die iiberschiissige Reaktionsluft und das Abgas
vollstindig abgefiihrt. Externe Kiihler und ein Schutz vor Einfrieren des Systems sind somit

tiberfliissig.

Erste Untersuchungen zu SOFC-APU (engl.: auxilary power units)- Systemen wurden in den
Jahren 2000-2007 ( fir den PKW [7, 10] und fiir den LKW [13-15]) durchgefiihrt. Die techni-
sche Reife der Systeme wurde aber noch nicht erreicht. In dieser Arbeit sollen daher Untersu-
chungen an SOFC-Einzelzellen durchgefiihrt werden, durch die ein stabiler und effizienter
Betrieb des SOFC-Stacks unter APU-Systembedingungen méglich wird. Der Stand der Tech-
nik im SOFC-Betrieb mit Kraftstoffreformaten und die zu Beginn dieser Arbeit bestehenden

Herausforderungen werden im néchsten Kapitel beschrieben.
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2 Ausgangspunkt und Ziel der Untersuchungen

Ausgangspunkt der Untersuchungen

Seit der Entwicklung der ersten keramischen Hochtemperaturbrennstoffzelle im Jahre 1905
wurde eine Vielzahl von Untersuchungen an der Hochtemperaturbrennstoffzelle SOFC
durchgefiihrt [16]. Dabei wurde neben Wasserstoff insbesondere Methan als Brennstoff ein-
gesetzt, da dieser in den weit verbreiteten Gasen Erdgas, Biogas und Grubengas verfiigbar
und in der Hochtemperatur-Brennstoffzelle gut umsetzbar ist. Die meisten Untersuchungen
erfolgten im LabormaBstab an kleinen Einzelzellen mit Elektrodenflichen kleiner als 16cm?.
Eine Auswahl der Untersuchungen wird in ([17-25]) beschrieben. Die Langzeitstabilitdt im
Betrieb mit Methan wurde bereits in am Institut fiir Werkstoffe der Elektrotechnik (IWE)
durchgefiihrten Untersuchungen [25] nachgewiesen. Die lingste Betriebsdauer einer SOFC-

Einzelzelle wurde mit 40.000 Betriebsstunden von Siemens Westinghouse erreicht [26].

Fiir Brennstoffzellen mit elektrischen Leistungen im Bereich von mehreren kW haben einige
Hersteller mehr als 1.000 Betriebsstunden erzielt. Die hochsten Betriebsdauern wurden dabei
mit 16.000 h von Siemens Westinghouse, 9.000 h von Haldor Topsoe und 4.500 h von Sulzer
Hexis nachgewiesen [26]. Eine Ubersicht iiber die Betriebsdaten weiterer Hersteller findet

sich in [26].

Die meisten Hersteller betrieben ihre Systeme mit Erdgas [26]. Dabei gelang es Siemens
Westinghouse, ein 110 kW (elektrisch)-System iiber 20.000 h zu betreiben. Der maximale
elektrische Wirkungsgrad, der mit diesem System erreicht wurde, liegt bei 47% [27]. Chubu
erzielte 15 kW elektrische Leistung iiber 7500 h [26]. Mehrere Firmen sind in der Entwick-
lung von Erdgas-basierten Systemen im Leistungsbereich bis 5 kW engagiert [26]. Dabei
wurde von Sulzer Hexis mit einem 1 kW System eine Betriebsdauer von 4.500 h erreicht. Die

australische Firma CFCL erzielte 1.900 h Betriebsdauer [26].

Fiir den Betrieb mit hoheren Kohlenwasserstoffen als Methan gibt es weniger Untersuchun-
gen. Im LabormalBistab wurde die Stabilitit von Einzelzellen untersucht. An der Standard-

Anode, bestehend aus Ni und YSZ, zeigte sich in mehreren Untersuchungen, dass fiir Koh-
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lenwasserstoffe mit C-C-Bindungen wie Ethan, Ethen [28], Ethanol [29] und i-Oktan [29, 30]
Koksbildung und daraus resultierend, eine Storung des Betriebes auch unter Bedingungen
auftrat, unter denen thermodynamisch kein Graphit gebildet werden darf. Ausser mit Methan
konnte nur mit Methanol ein degradatonsfreier Betrieb iiber 4h erreicht werden [29]. Kikuchi
et al. zeigten, dass durch die Zugabe von Rhutenium und von Calciumoxid in die Anode die

Koksbildung reduziert werden kann [28].

Zhan konnte eine Einzelzelle mit einer modifizerten Anode mit i-Octan iiber 50 h betreiben,
Gorte und Mclntosh zeigten fiir Anoden mit Cu/Ceroxid-Mischungen, dass mit n-Butan, Me-

than, Propan, n-Dekan und Toluol ein stabiler Betrieb iiber jeweils 20 h moglich ist [31].

Ein SOFC-System mit Vorreformer wurde von der australischen Firma CFCL mit LPG (Pro-
pan/Butan) bei 1 kW iiber 100 h betrieben [32].

SOFC-APU-Systeme fiir die mobile Anwendung wurden im Jahre 2004 von BMW, Delphi
[7, 10], Webasto [13] und General Dynamics [4] entwickelt. Dabei hat Delphi bereits zwei
Jahre zuvor in Zusammenarbeit mit BMW die 2. Generation seines APU-Systems vorgestellt
(s. Abbildung 2.1). Das System sollte sowohl fiir Nutzfahrzeuge, als auch in PKW eingesetzt
werden und eine elektrische Leistung von bis zu 5 kW liefern [7]. Im Jahre 2003 wurde eine
Startzeit des Systems (von Raumtemperatur bis zur angestrebten Nennbetriebstemperatur von
750° C) von 1h erreicht, bei 750°C konnte an einer Einzelzelle im Betrieb mit einer Mi-
schung aus 48 vol% H,/N; eine elektrische Leistung von 0,84 W/cm? erzielt werden. Ein
zweiter Hersteller eines 1kW-APU-Systems fiir Nutzfahrzeuge ist die Firma Webasto, die im
Jahre 2005 ein System vorgestellt hat, mit dem eine Startzeit von 2 h und eine maximale
elektrische Leistung von 420 W bei einem Brutto-Wirkungsgrad von 10% erreicht wurden

[13]. Das System wurde iiber 14 h stabil mit Diesel-Kraftstoff betrieben.
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Abbildung 2.1 2.Generation des Delphi/ BMW-APU-Systems (Quelle: [33])

Die bis zum Jahre 2004 erreichten Betriebsdaten der SOFC-APU-Systeme (Startzeit =1 h [7],
Leistungsdichte von 160 mW/cm? [15]), das Wissen iiber die Korrosionsbestindigkeit im
Betrieb mit Diesel-Reformat (nachgewiesene Lebensdauer im Betrieb mit Diesel: 14 h) und
die nachgewiesene Thermozyklenfestigkeit (14 Aufheizzyklen [7]) treffen noch nicht die

angestrebten Ziele fiir die Serie. Diese sind im Einzelnen:

e Startzeit: 10 min [10]

¢ Volumetrische Stackleistungsdichte: 1 kW/l ( bei 60 Zellen und einer Einzelzellhohe
von Smm entspricht dies einer Einzelzellleistungsdichte von 500 mW/cmz) [7]

e Lebensdauer: 10.000 h [7]

e Startzyklen: 5000 [7]

Um diese Ziele zu erreichen, ist somit noch weiterer Entwicklungsaufwand notig. Daher wur-
de im Jahre 2005 das vom Bundesministerium fiir Wirtschaft und Arbeit geforderte Projekt
ENSA gestartet mit dem Ziel ,,der Bereitstellung von Systemkomponenten fiir SOFC Syste-
me fiir die Praxisanwendung im Zeitraum nach 2008. Der Schwerpunkt liegt dabei auf der
Qualifizierung und Adaption geeigneter Bauteile fiir die ,Nebenaggregate’ (Reformer,
Wirmeiibertrager, Brenner zur Abgasnachbehandlung), bzw. den so genannten ,Balance of
Plant” Komponenten (Luftversorgung, Verbindungen, Isolierung, Sensoren, Leistungselektro-

nik), die neben dem SOFC-Stack notwendig sind, um ein Gesamtsystem zur direkten elektro-
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2 Ausgangspunkt und Ziel der Untersuchungen

chemischen Umwandlung von Benzin/Diesel in elektrischen Strom zu realisieren. [...]
Nebenaggregate fiir SOFC-Systeme sollen in diesem Projekt fiir den Einsatz als motor-
unabhéngige Stromerzeugung in Fahrzeugen (< 5 kW) qualifiziert und geeignet angepasst
werden. Dabei soll eine Konzentration auf konventionelle Motorkraftstoffe mit Schwerpunkt
Diesel erfolgen, um die Arbeiten geeignet fokussieren zu konnen. Zudem lassen sich damit
auch erste Ergebnisse fiir stationdre Anwendung mit Heizol oder zu Anwendungen fiir SOFC-
Systeme hoherer Leistung im Transportbereich (Schwerlastverkehr, Baumaschinen, Lokomo-

tiven, Schiffe etc.) ableiten.* [34]

Projektpartner sind neben der Firma BMW und dem Institut fiir Werkstoffe der Elektrotech-
nik, Universitit Karlsruhe, das Engler-Bunte-Institut- Bereich Gas, Erdol, Kohle der Universi-
tat Karlsruhe, das Oel-Wirme-Institut aus Aachen, das Forschungszentrum Jiilich sowie die
Firmen J. Eberspidcher GmbH und Co KG und Behr. Teile der vorliegenden Arbeit wurden im
Rahmen dieses Projektes durchgefiihrt. Nachfolgend werden die Ziele dieser Arbeit aufge-
fiihrt.

Ziel der Untersuchungen

Ziel der Arbeit ist es, Aussagen iiber den Umsatz von Kohlenwasserstoffen an der SOFC-
Anode und iiber dabei entstehende Kohlenstoffablagerungen zu treffen. Es sollen stabile Be-
triebspunkte identifiziert werden, unter denen ein Langzeitbetrieb ohne verstirkte Degradati-
on der elektrochemischen Leistungsfahigkeit durch Koksbildung moglich ist. Des Weiteren
sollen Untersuchungen zur erzielbaren Leistungsdichte und zur Optimierung des elektrischen
Stackwirkungsgrades durchgefiihrt werden. Hierzu werden Modelle zur Berechnung der
elektrischen Leistungsfihigkeit des SOFC-Stacks erstellt, mit denen der Konzentrationsver-
lauf der Gase in der Anode wiedergegeben und die zu erwartende Stack-Leistung in Abhén-
gigkeit der Betriebsbedingungen und der Zellausfithrung berechnet werden kann. So kénnen
in Simulationsrechnungen die reaktionstechnisch relevanten Betriebsbedingungen ermittelt
werden, unter denen ein moglichst effizienter Langzeitbetrieb der SOFC bei Einsatz von koh-
lenstoffhaltigen Brenngasen mdoglich ist. Die Parameter fiir die Modellierung werden aus

Messungen an Einzelzellen im Labormal3stab gewonnen.
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Im Folgenden sind die Fragestellungen, die untersucht werden sollen, aufgelistet:

¢ Ermittlung von stabilen Betriebsbedingungen des SOFC-Stacks beziiglich Aufkohlung
im Temperaturbereich von T = 650 bis 850°C im Betrieb mit Reformat aus fliissigen
Kraftstoffen

¢ Ermittlung der Leistungsdichte von SOFC-Einzelzellen in Abhéngigkeit der Betriebs-
parameter O/C-Verhiltnis und Temperatur ( im Bereich von 7 = 650 bis 850 °C) im
Betrieb mit Reformat aus fliissigen Kraftstoffen

¢ Ermittlung der Starttemperatur, ab der 30% der Betriebsnennleistung erreicht werden

¢ Erzielbarer Kohlenwasserstoffumsatz fiir die Leitkomponente CHg4, da dieser Koh-
lenwasserstoff in der hochsten Konzentration im Reformat vorliegt ([35])

e Modellgestiitzte Optimierung des Stack-Betriebs durch Simulation des Stack-Betriebs
unter Variation der Betriebsparameter (Brennstoffleistung, O/C-Verhiltnis) und der
Zellparameter (Anodendicke, Anodenporositit, Anodenporendurchmesser, elektri-

scher Widerstand)

Der Fokus soll dabei auf dem Betrieb mit Diesel-Reformat liegen, da dieser Kraftstoff im Be-

trieb von LKW und von PKW dominiert.



2 Ausgangspunkt und Ziel der Untersuchungen

Gliederung der Arbeit

Die Arbeit gliedert sich in die folgenden Teile:

In Kapitel 3 werden die zum weiteren Verstdndnis der Arbeit nodtigen Vorginge, die im
SOFC-Betrieb mit Wasserstoff und mit Reformaten ablaufen, erldutert. Ein groBer Teil dieses
Kapitels widmet sich den Mechanismen und der mathematischen Beschreibung von Kohlen-

stoffablagerungen an Ni.

Kapitel 4 enthilt die experimentelle Vorgehensweise, die Beschreibung der Versuchsstinde

und der Analytik.

Kapitel 5 umfasst die Entwicklung der Modelle, die im Ergebnisteil zur Ermittlung einer Ki-

netik fiir die Methan-Umsetzung und zur Stackleistungsberechnung eingesetzt werden.

In Kapitel 6 werden die Ergebnisse zur Stabilitiat im Reformatbetrieb, zur Methanumsetzung

und die Simulationsergebnisse dargestellt. Im letzten Teilkapitel werden diese diskutiert.

Am Schluss folgen die Zusammenfassung und ein Ausblick
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In diesem Kapitel werden die fiir das weitere Verstdindnis dieser Arbeit notwendigen Grund-
lagen erldutert. Dabei werden zundichst die Anforderungen an die Hochtemperaturbrennstoff-
zelle SOFC behandelt. Der Schwerpunkt von Kap. 3.1.2 liegt auf dem Kohlenwasserstoff-
Betrieb und den hierbei ablaufenden Vorgdngen in der SOFC. Da die Koksbildung ein wich-
tiges Thema dieser Arbeit darstellt, enthdlt der letzte Teil dieses Kapitels eine Ubersicht iiber

die Koksbildungsmechanismen und mogliche Auswirkungen auf den SOF C-Betrieb.

3.1 Brennstoffzelle

3.1.1 Grundlagen zur Brennstoffzelle

Die Brennstoffzelle ist ein elektrochemischer Energiewandler, welchem der Brennstoff und
das Oxidationsmittel kontinuierlich zugefiihrt werden. Die Oxidation des Brennstoffes und
die Reduktion des Oxidationsmittels laufen dabei in verschiedenen Gasraumen ab, die durch
einen Elektrolyten getrennt sind. Auf diese Weise wird eine direkte Verbrennung vermieden,
in welcher der komplette Heizwert des Brennstoffes in thermische Energie umgewandelt
wiirde. Dieser wird in der Brennstoffzelle elektrochemisch oxidiert, so dass ein GroBteil der
im Brennstoff gespeicherten chemischen Energie direkt in elektrische Arbeit und nur ein Teil

in thermische Energie umgewandelt wird.

Thermodynamik der Brennstoffzelle

Im Idealfall entspricht die in der Brennstoffzelle maximal erzielbare elektrische Arbeit der
freien Reaktionsenthalpie AG fiir die Oxidationsreaktion des Brennstoffes. Die elektrische

Spannung berechnet sich dann nach Gleichung (hier dargestellt fiir H, als Brennstoff):
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AG  AG’ RT. | PuPo, . RT | Pu\Po,
UNemsl == =- + ln :U + ln (31)
2F 2F 2F Pu,oN P’ 2F Pu,oN P’

AG’ st dabei fiir Standarddruck definiert. Die Temperaturabhédngigkeit wird aus der Reak

tionsenthalpie und der Reaktionsentropie nach Gleichung (3.2) berechnet.
AG’ =AH’ —T-AS° (3.2)

AH’ und AS° sind temperaturabhiingig, werden oft aber als konstant angenommen [36]. Fiir
den thermodynamischen Wirkungsgrad 77, einer Brennstoffzelle ergibt sich die Gleichung:
_AG _AH -T-AS AS

1-T-— 33
77[/1 AH AH AH ( )

Der thermodynamische Wirkungsgrad einer Brennstoffzelle ist somit am hochsten fiir Brenn-

stoffe, die ein niedriges Verhiltnis der Reaktionsentropie zur Enthalpie aufweisen.

In Tabelle 3.1 sind die Standardreaktionsenthalpien und Wirkungsgrade unter Standardbedin-

gungen einiger technisch relevanter Brennstoffe aufgefiihrt.

Hier zeigt sich, dass bei Standardbedingungen die thermodynamische Spannung fiir Kohlen-
stoffmonoxid am hochsten ist, der thermodynamische Wirkungsgrad aber fiir Methan den

grofften Wert aufweist.

Allerdings sagen diese Werte noch nichts iiber die Kinetik und Uberspannungen, die im Be-
trieb mit diesen Stoffen auftreten konnen aus. Die in Tabelle 3.1 aufgefiihrten Werte stellen
daher nur die obere Abschitzung fiir das Potential dieser Stoffe dar. In der Realitit kann sich

daher der ergebende Trend dndern. Diese Fragestellung wird weiter unten in diesem Kapitel

behandelt.

12



3 Grundlagen

Tabelle 3.1 thermodynamische Daten fiir verschiedene Brennstoffzellenreaktionen bei 298 K

[37]
Brennstoff Reaktion AHj AGy n | Uy n th %
kJ mol™!| kJ mol™ \'%
Wasserstoff Hy(g) + 1/2 Oy(g) = H,O(1) -285,8 [-237,2 |2 | 1,229 | 83,0
Methan CHy(g) + 2 Ox(g) — COx(g) + 2 H,O(1) |-889,9 |-817,6 |8 |1,060]91,9
Kohlenmonoxid | CO(g) + 1/2 Ox(g) — COx(g) -282,8 [-257,0 |2 [1,332 (90,9

Funktionsweise der SOFC

In Abbildung 3.1 sind schematisch die in der SOFC ablaufenden Vorginge dargestellt.

Nutzstrom /‘\

B Wasserstoff

@ Sauerstoff

© Elektronen

) O — = "o
2| ( ) ©
] O:> ? = :> A (5
8 (0) A O g ¢ 2
HOR NN °Q
g C S\
o 5 o=
<$ Kathode Elektrolyt Anode

|Ho

Abbildung 3.1 Funktionsprinzip der SOFC

Die Redox-Reaktion zwischen Brenngas und Oxidationsmittel lduft an den Elektroden durch

einen Elektrolyten rdumlich getrennt ab.

Das Oxidationsmittel O, wird an der Kathode zugefiihrt. Es diffundiert aus dem Kathodengas-

raum an die Grenzfliche Gasraum/Elektrolyt/ Kathode, wo es dissoziert und dann ionisiert

wird. Diese Vorgédnge konnen in der Gleichung
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%0, +2¢ — O (3.4)
zusammengefasst werden.

Die hierbei entstehenden O*-Ionen wandern aufgrund von Potentialunterschieden von der
Kathode durch den Elektrolyten zur Anode. An der Grenzfliche Anodengas-
raum/Elektrolyt/Anode laufen dann die Dissoziation des Wasserstoffs und die nachfolgende

elektrochemische Oxidation nach der Gleichung
H, + 0" —— H,0 +2¢ (3.5)

ab. Die hierbei frei werdenden Elektronen werden von der Anode iiber einen dufleren Strom-
kreis, in dem sie elektrische Arbeit verrichten, zur Kathode gefiihrt. Damit diese Reaktionen
in der oben beschriebenen Weise ablaufen konnen, miissen die Elektroden und der Elektrolyt

bestimmten Anforderungen geniigen, die im Folgenden beschrieben werden sollen.

Werkstoffe der SOFC

Elektrolyt

Der Elektrolyt hat zum einen die Funktion, die Gasrdaume der Anode und der Kathode vonei-
nander zu trennen. Er muss somit gasdicht sein. Eine weitere Voraussetzung ist eine ausrei-
chende Ionenleitfahigkeit fiir O*Tonen. Die Elektronenleitfihigkeit sollte hingegen mog-
lichst niedrig sein, um Kurzschlussstrome zu vermeiden. Im Falle einer elektrolytgestiitzten
Zelle, in der der Elektrolyt das tragende Element bildet, sollte der Elektrolyt auch eine ausrei-

chende mechanische Festigkeit besitzen.

Das am héufigsten verwendete Elektrolytmaterial ist dotiertes Zirkonoxid [38]. Durch die
Dotierung kann zum einen ein temperaturbedingter Phasenwechsel unterbunden, sowie die
ionische Leitfdhigkeit erhoht werden. So kommt meist mit 8 mol\% Yttrium dotiertes

Zirkonoxid (8YSZ) als Elektrolytmaterial zum Einsatz.
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Elektroden

Die Elektrodenwerkstoffe sollten im Gegensatz zum Elektrolyten eine moglichst hohe elek-
tronische Leitfdhigkeit besitzen, um einen ausreichenden Transport der Elektronen von bzw.
zu der Elektrode zu gewihrleisten. Des weiteren muss die Elektrode neben einer Kkatalyti-
schen Aktivitdt fiir die chemischen Reaktionen auch eine ausreichende Porositiit besitzen,
damit die Gase an die Grenzfliche Elektrolyt/Elektrode/Gasraum, an der die elektrochemi-
schen Reaktionen stattfinden, transportiert bzw. die Reaktionsprodukte abtransportiert wer-
den konnen. Um mechanische Spannungen durch unterschiedliches thermisches Ausdeh-
nungsverhalten der Elektroden und des Elektrolyten zu vermeiden, sollten die thermischen
Ausdehnungskoeffizienten der entsprechenden Werkstoffe nicht zu unterschiedlich sein. Au-

Berdem darf keine Interdiffusion bzw. Sekundirphasenbildung auftreten.

Kathode

Fiir die Kathode wird bei Temperaturen von 800 °C und hoher dotiertes Lanthanmanganat
(LaMnO:s) eingesetzt. Durch Dotierung mit Strontium kann die Leitfdhigkeit erhoht werden.
So erreicht die elektronische Leitfahigkeit von Lag gSro.MnOs (LSM) bei 800 °C Werte von 6
> 1,2-10* S/m [39]. Allerdings liegt die ionische Leitfahigkeit um mehrere Groenordnungen
unter der elektronischen, so dass die Reaktion sehr stark auf die Dreiphasengrenze
Gasraum/Kathode/Elektrolyt begrenzt bleibt. Dieses Problem kann durch die Verwendung
einer Kompositkathode, die aus LSM und einem Ionenleiter besteht, verringert werden. Eine
noch weitere Erhohung der 3Phasengrenze kann durch Verwendung eines Mischleiters wie
dotierten Lanthanferriten, die sowohl eine relativ hohe elektronische, als auch eine hohe ioni-
sche Leitfahigkeit besitzen, erhoht werden. Dieses Material hat den zusitzlichen Vorteil, dass
es bereits bei niedrigeren Temperaturen eine hohere elektronische Leitfihigkeit als LSM be-
sitzt und so die Betriebstemperatur um ca. 50 °C abgesenkt werden kann [40]. In dieser Arbeit
kommen daher ausschlieBlich Zellen mit Lag sgSry4Cog2Feo303.5 (LSCF)-Kathode zum Ein-
satz. Da das Sr aus dem LSCF mit dem Zirkonoxid aus dem YSZ zu einer unerwiinschten
Zweitphase aus SZrO; reagiert, wird zwischen die Kathode und den Elektrolyten eine
Cep3Gdp 2025 (CGO) -Zwischenschicht aufgebracht, durch die eine Diffusion des Sr zum

Elektrolyten verhindert wird.
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Anode

In der Anode wird Nickel als Elektrodenmaterial verwendet, das eine sehr hohe elektrische
Leitfihigkeit (o> 10° S/m) besitzt und als Katalysator fiir die elektrochemische H,- bzw. CO-
Oxidation fungiert. Allerdings ist der thermische Ausdehnungskoeffizient mit 18- 10° 1/K um
einiges groBer als derjenige des Standardelektrolytmaterials YSZ (10,5-10°...11-10° 1/K).
AuBerdem ist die ionische Leitfdhigkeit des Nickels vernachlédssigbar gering, so dass der
Reaktionsraum bei einer reinen Ni-Elektrode nur sehr begrenzt ist. Aus diesen Griinden wird
dem Nickel YSZ zugemischt. Dadurch entsteht ein sogenanntes Cermet (Ceramic-Metal), das
wie bei der Kompositkathode eine elektronen- und ionenleitende Phase bildet und dessen
thermischer Ausdehnungskoeffizient an den Ausdehnungskoeffizienten des Elektrolyten an-
gepasst ist. Da ein entscheidender Verlustanteil durch den ohmschen Widerstand des Elektro-
lyten verursacht wird, ist man bestrebt, diesen moglichst diinn zu gestalten. Da dieser dann
nicht mehr ausreichend Festigkeit besitzt, um die Zelle zu tragen, wurden am Forschungszent-
rum Jiilich (FZJ) anodengestiitzte Zellen entwickelt, die ein 300 — 2.000 um dickes Anoden-
substrat, welches die Zelle triagt, und eine 7 um dicke Anodenfunktionsschicht besitzen [41,
42]. Bei dieser Zelle betragt die Elektrolytdicke nur 10 um. Der ohmsche Widerstand des
Elektrolyten kann so um eine Groenordnung gesenkt werden. Aus diesem Grunde werden in

dieser Arbeit ausschlieBlich anodengestiitzte Zellen (ASC) des FZJ verwendet

Verlust-Anteile

Die oben formulierten Gleichungen fiir die thermodynamische Zellspannung und fiir den
thermodynamischen Wirkungsgrad der Brennstoffzelle beschreiben nur den Gleichgewichts-
zustand. Im realen Betrieb kann schon die Leerlaufspannung, also die Spannung im unbelaste-
ten Fall, aufgrund von Undichtigkeiten oder internen Kurzschliissen unter der theoretischen
Zellspannung liegen. Wird nun eine elektrische Last angelegt, so entstehen weitere Span-

nungsverluste. Diese lassen sich in 3 Bereiche aufteilen:

e Aktivierungsverluste
e ohm'sche Verluste

e Diffusionsverluste
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Der Spannungsabfall kann in einer Strom-/Spannungskennlinie (U/I-Kennlinie, s. Abbildung
3.2) dargestellt und den einzelnen Verlustmechanismen zugeordnet werden. Im Folgenden

soll auf die einzelnen Mechanismen nédher eingegangen werden.

U,: Theoretische Zellspannung

Spannung 4
Uy

U;..: Zellspannung
Fi

/

|

Uberspannung

Gasumsatz
ohmscher Verlust

r|"'\ ’r\’ -

Altivierungs-
verluste

Polarisations-
verluste

U_: Arbeitsspannung Diﬁusions-\
verluste

Leerlaufspannung

Abbildung 3.2 Strom-/Spannungskennlinie

Aktivierungsverluste

Der starke nichtlineare Abfall in der Strom-/Spannungskennlinie bei niedrigen Stromdichten
ist auf Aktivierungsverluste der an den Elektroden ablaufenden Reaktionen zuriickzufiihren.
Eine niedrige Reaktionsgeschwindigkeit produziert hierbei zu wenige Ladungstriager, um die
Leerlauf-Spannung bei einem Stromfluss aufrecht erhalten zu konnen. Dieser Spannungsab-

fall AUax, wird implizit durch die Butler-Vollmer-Gleichung beschrieben [43]:

RT

i=J {exp (a—ZFIAe;]Ak’ j —exp (— (1- a)—ZFAUAk’ ﬂ (3.6)

z ist die Zahl der pro Formelumsatz in der elektrochemischen Oxidation iibertragenen La-

dungstriger und jo an die Austauschstromdichte fiir die Anode:
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. E n E n, a b
Jo,an = {kmm cXp (_ 1;7;1 j +ky,0 €Xp (_#j} (pH 20 ) (pH 20 ) (3.7)
und fiir die Kathode:
c E
. =k ) exp| ——X« 3.8
Jo.kar = Kkar (poz,e) p( RT j (3.8)

Joi ist die Austauschstromdichte, die der Ladungstrigererzeugung in einer Reaktionsrichtung
im Gleichgewicht entspricht. Sie beeinflusst den Spannungsabfall durch Aktivierungsverluste
im belasteten Fall maB3geblich iiber die Abhédngigkeit der Parameter k; und E; vom verwende-
ten Elektrodenmaterial und von der 3Phasengrenzfliche. Zusitzliche Einflussgrofen, von
denen jj; abhéngt, sind nach Gl. (3.7) die Gaszusammensetzung und die Temperatur [43]. jo
steigt mit der Temperatur, dies fiihrt zu einer Verringerung des Aktivierungsverlustes mit

zunehmender Temperatur.

Ohm'sche Verluste

Die ohm'schen Verluste beinhalten den elektrischen Widerstand der Elektroden, des Elektro-
lyten und einen Kontaktwiderstand fiir die Kontaktierung der Elektroden mit einem elektro-
nenleitenden Material. Sie verursachen den linearen Spannungsabfall in der U/I-Kennlinie

nach der Gleichung:

AU, =R, -j (3.9)

ohm

Dieser ist meistens fiir den Elektrolyten am grofiten, da dieser eine geringere elektrische Leit-

fahigkeit besitzt als die Elektroden.

Diffusionsverluste

Bei hohen Stromfliissen entsteht ein hoher Verbrauch des Oxidations- bzw. Reduktionsmit-
tels. Hierdurch nimmt der Partialdruck des Stoffes direkt an der Elektrodenoberfliche ab.
Verlduft der Stofftransport der Komponente zu der Elektrode nicht schnell genug, so kann der

Konzentrationsabfall nicht ausgeglichen werden und es entsteht ein weiterer Spannungsver-
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lust. Dieser ergibt sich aus der Nernst-Gl. (3.1) fiir die Anodenseite iiber die Differenz des

elektrochemischen Potentials bei verschiedenen Partialdriicken:

AU, :Eln Prye” Pro (3.10)
2F Pu, Puyo.

Der Index e steht fiir den Partialdruck an der Grenzfliche Anode / Elektrolyt

Die Linearisierung des Fick'schen Gesetzes fiihrt bei Stofftransportlimitierung zu der Bezie-

hung

- '(Ci _ci,e):_nqi,el (3.11)
"q; , wird durch das faradaysche Gesetz beschrieben:

"G, = (3.12)

J
- F
Das Vorzeichen ist positiv fiir Produkte und negativ fiir Edukte.

Durch Gleichsetzen von Gl. (3.11) und (3.12) und Auflosen nach c;, werden mit dem idealen

Gasgesetz die Partialdriicke p; . erhalten:

j-d,-R-T
=p A 3.13
Pie=Pi%"p D, (3.13)
Gl. (3.13) fiir i = Hp, H,O mit z = 2 eingesetzt in GI. (3.10) ergibt
_JdyRT
RT [pﬁz 2-F-Dy, o Piz0
AU =——1In 3.14)
2F N jod RT |
L Pio 2'F'DH20,eff P,
Gl. (3.14) kann umgeschrieben werden zu
RT i RT -
AU, :——ln[l—.LJ+—ln PR (3.15)
2-F Jmx ) 2 Jmax Pro
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Jmax 18t hier die Grenzstromdichte (s. [43]), die den effektiven Diffusionskoeffizienten und den
Partialdruck py, beinhaltet:

Dy w2 F-py

o = 3.16
o =R T (3.16)

Bei dieser Stromdichte wiirde der Brennstoffpartialdruck am Elektrolyten zu null werden.
Somit kann kein hoherer Strom als die Grenzstromdichte erzeugt werden. Nach Gl.
(3.15) macht sich der Spannungsverlust durch Stofftransport mit seinem logarithmischen

Anstieg insbesondere bei hoheren Stromdichten bemerkbar.

Diese Spannungsverluste zusammen fithren zu einer Verringerung des elektrischen Wir-

kungsgrades gegeniiber dem thermodynamischen Wirkungsgrad der Brennstoffzelle.

Brennstoffzellenstacks

Die Zellspannung einer einzelnen Zelle wird durch die Nernstspannung limitiert, die fiir Was-
serstoff je nach Betriebsbedingungen im Bereich von 1...1,2 V liegt. Aufgrund der oben be-
schriebenen Uberspannungen werden aber erst bei Spannungen um die 0,7 V ausreichende
Stromdichten erzielt. Um Spannungen von 42 V oder hoher zu erreichen, miissen daher min-
destens 60 Einzelzellen zu einem Brennstoffzellenstack elektrisch in Reihe geschaltet werden.
Dabei kann die Ausfithrung der einzelnen Zellen tubular (als Rohren) oder planar erfolgen.
Letzteres Konzept hat fiir die mobile Anwendung Vorteile, da bei diesem Konzept der Weg
fiir die Stromableitung kiirzer ist als beim tubularen und somit hohere Leistungsdichten erzielt
werden konnen [27]. In Abbildung 3.3 ist eine Wiederholungseinheit (Kassette) eines
planaren SOFC-Stacks fiir APU-Anwendungen dargestellt, die vom Forschungszentrum Jii-
lich entwickelt wurde [44]. Die Stromableitung erfolgt an der Anodenseite iiber ein Ni-Netz
an das Interkonnektorblech. Dieses ist aus einem Spezialstahl gefertigt, dessen Ausdehnungs-
koeffizient an den der SOFC angepasst ist [45]. Neben der Stromableitung hat der
Interkonnektor die Funktion, die Gaszu- und abfuhr an die Elektroden zu gewéhrleisten. Ka-
thodenseitig erfolgt die elektrische Kontaktierung mit dem Interkonnektorblech iiber kerami-
sche Elek-tronenleiter wie LSM oder LaCoOs5 [46]. Die Zelle wird mit Hilfe eines Glas- oder
Metalllotes in das Fensterblech eingelotet. Dieses wird mit dem Interkonnektorblech zu einer

Kassette verschweif3t.
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Gas separation frame

‘Nimesh
Interconnect plate
with wave-shaped
channels

Clip

Abbildung 3.3 Elemente einer Kassette fiir die mobile Anwendung (aus [44])

Die Kassetten werden mit einem Lot miteinander zu einem Brennstoffzellenstack verlotet
(Abbildung 3.4).

Abbildung 3.4 Aufbau eines Leichtbau-Stacks fiir die APU-Anwendung aus [44]
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Die Betriebstemperatur des Stacks wird bei diesem Konzept durch die Temperaturbestiandig-
keit des Interkonnektorbleches begrenzt, welches bei Temperaturen von bis zu 900°C korrosi-

onsbestdndig unter Brennstoffzellenbedingungen ist [45].

Brennstoffzellensysteme

Zusitzlich zum Brennstoffzellenstack sind in einem Brennstoffzellensystem Nebenaggregate
zur Medienversorgung notig. Die Forderung der Gase erfolgt, je nach Systemdruck, tiber
Geblidse oder Verdichter. Der Kraftstoff wird iiber eine Fliissigkeitspumpe zudosiert. Da das
Brenngas in der Brennstoffzelle nicht zu 100% umgesetzt werden kann, wird es nach Austritt
aus der Brennstoffzelle mit einem Restgasbrenner verbrannt. Zur Vorwiarmung der Kathoden-
luft vor Eintritt in die Brennstoffzelle auf Betriebstemperatur wird ein Wirmeiibertrager ver-

wendet, der die Restwirme des Brennerabgases an die Luft {ibertrégt.

In der SOFC sind H; und CO elektrochemisch umsetzbar. Da im Verkehrssektor Energietra-
ger mit einer moglichst hohen Energiedichte vorteilhaft sind, soll in dem APU-System das
Brenngas durch Wandlung des Kraftstoffes in einem katalytischen Oxidationsreaktor partiell
zu einem H,- und CO-haltigen Gemisch erhalten werden. Nihere Einzelheiten zur katalyti-
schen partiellen Oxidation werden im néchsten Kapitel behandelt. Abbildung 3.5 zeigt das
FlieBbild eines SOFC-APU-Systems.

i - Bypass
1 .
! Hy/N, ---o—=swq Ventil
i Abgas
Diesel | |
s, : : ]
Diesel 5 i | :
Vi) ggig e — g ——|—T— Abgas
Luft (2 F 7 I— Lz
Reformer Brenner
Luft . !
Luft + = -

Hot Box
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Abbildung 3.5 schematische Darstellung des im Jahre 2006 von der Firma Webasto vorgestell-
ten APU-Systems (aus [13])

3.1.2 SOFC im Reformatbetrieb

Brenngaserzeugung

Der Brennstoffzellenbetrieb erfordert die Zufuhr eines elektrochemisch umsetzbaren Gases.
Da in der SOFC die elektrochemische Umsetzung von Kohlenwasserstoffen im Vergleich zur
elektrochemischen Umsetzung von H, und CO sehr langsam abléduft, werden die Brennstoffe
zunéchst in ein Gemisch von H, und CO umgewandelt. Dies kann iiber die Reformierung ge-

schehen, in der die Kohlenwasserstoffe, z.B. CH4, mit H;O zu CO und H; umgesetzt werden:

CH,+H,0 == CO+3H, AH’=+206K/ (3.17)

ol

Bei Anwesenheit von CO; im Gas kann auch die trockene Reformierungsreaktion nach GI.

(3.18) ablaufen:

CH,+CO,—= 2CO+2H, A H’=+247K (3.18)

mol

Liegt ausreichend Wasserdampf im Gemisch vor, so kann das Kohlenstoffmonoxid in der

Wassergas-Shift-Reaktion mit tiberschiissigem H,O weiter zu CO; und H; reagieren:

CO+H,0 —= CO, +H, AH’=-41K (3.19)

mol

Eine weitere Moglichkeit der H,-Erzeugung bietet die katalytische partielle Oxidation des

Gases:

C,H,+ 20, == nCO+ 2H, AH’<0 (3.20)
Da diese Reaktion exotherm ist, hat sie den Vorteil gegeniiber der endothermen Reformie-
rung, dass keine zusitzliche Wirmequelle benotigt wird. Aullerdem ist fiir die Reaktion kein

Wasserdampf erforderlich, so dass ein aufwendiges System zur Wasserbereitstellung mit zu-

sdtzlichem Wassertank, Pumpen und Verdampfern entfillt. Allerdings besitzt das entstehende
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Produktgas aufgrund der exothermen Reaktion einen geringeren Heizwert als der Einsatzstoff.

Dies fiihrt zu einer Verringerung der Effizienz des Prozesses [47].

Da fiir die mobile Anwendung jedoch ein moglichst kompaktes System, das aus wenigen
Komponenten besteht, bendétigt wird, wird fiir diese Anwendung die katalytische partielle
Oxidation bevorzugt. Die in dieser Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen werden daher
groftenteils fiir ein Produktgas aus der katalytischen partiellen Oxidation von Dieselkraftstoff

durchgefiihrt.
Interne Reformierung

Die oben beschriebenen Reformierungsreaktionen laufen in der Realitét katalytisch im Tem-
peraturbereich von 700 — 1.000°C ab. Ein moglicher Katalysator fiir diese Reaktionen wire
Ni. Diese Bedingungen liegen an der Anode der SOFC vor, so dass diese Reaktionen sowohl
in einem externen Reformer, als auch intern direkt an der Anode ablaufen konnen (interne
Reformierung). Durch die interne Reformierung kénnen zum einen sowohl der konstruktive
Aufwand, als auch die Kosten gesenkt werden, da kein Reformer mehr benétigt wird. Zum
anderen steigt die Effizienz, da die bei der elektrochemischen Wasserstoffoxidation in der
Zelle frei werdende Wirme direkt fiir die endotherme Reformierungsreaktion genutzt werden
kann und somit Verluste bei der Wirmeiibertragung reduziert werden kénnen. So ergaben
Berechnungen fiir die interne Reformierung einen thermodynamischen Wirkungsgrad von
N = 87,7 % bei T = 1000°C und stochiometrischer Mischung der Edukte gegeniiber einem
thermodynamischen Wirkungsgrad von ng= 71,1% fiir die elektrochemische Oxidation von

reinem Wasserstoff ohne Ausnutzung der Abwirme [48].

In der Literatur wurde die interne Reformierung in mehreren Beitridgen behandelt, detaillierte
Ubersichtsartikel zur Kohlenwasserstoffumsetzung in der SOFC finden sich in [19, 20, 49].
Die Gaszusammensetzung am Anodengasaustritt einer Einzelzelle wurde von mehreren
Gruppen analysiert [21, 23, 24, 50]. Ratengleichungen fiir die Methanumsetzung wurden
ermittelt [48, 50-53]. Der Effekt der Zugabe von Promotoren wie Erdalkalimetallen, Edelme-
tallen und Ceroxid zur Anode auf die Reformierungsreaktion wurde in mehreren Literaturstel-
len [23, 24, 54] beschrieben. Im Folgenden sollen die bei der internen Reformierung auftre-

tenden Vorginge genauer beschrieben werden.
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Thermodynamik

Dieser Abschnitt enthilt thermodynamische Simulationsrechnungen des Methanumsatzes. Die

Rechnungen wurden mit der Prozesssimulationssoftware Aspen Plus [55] durchgefiihrt.

Da die Reformierungsreaktion endotherm ist, ist zu erwarten, dass der Methanumsatz im
thermodynamischen Gleichgewicht (zur Definition des Methanumsatzes s. Kap. 4.6) mit stei-
gender Temperatur zunimmt. Dies ist in Abbildung 3.6 fiir 2 Methaneintrittsstoffmengenan-
teile zu erkennen. Bei niedrigeren Temperaturen wird der Methanumsatz negativ, was bedeu-
tet, dass das Gleichgewicht nach Reaktion (3.17) sich in Richtung der Edukte verschiebt und
so Methan gebildet wird. Dabei fiihrt nach LeChatelier ein hoherer Methaneintrittsgehalt zu
einem hoheren positiven Methanumsatz. Wird der Eintrittsstoffmengenanteil auf hohere Wer-
te von ycas=10% erhoht, so ergeben sich nur positive Umsitze (Abbildung 3.7). Bei hoheren
Temperaturen nimmt auBerdem der Umsatz mit steigendem H,O-Gehalt zu, da sich durch
eine Erhohung des Eduktes H,O das Gleichgewicht in Richtung der Produkte verschiebt. Die-
ser Trend kehrt sich unterhalb von 650°C um, da bei diesen Temperaturen und niedrigen S/C
(,,steam-to-carbon*)-Verhéltnissen Methan verstirkt zu Graphit umgesetzt wird. Bei der Be-
rechnung des S/C-Verhiltnisses wurde der Wasserdampfstoffmengenanteil auf den Kohlen-
stoff im Methan bezogen. Oberhalb von 850 °C konnen unter den betrachteten Bedingungen
Gleichgewichtsmethanumsétze von anndhernd 100 % erreicht werden, wihrend im Extremfall
bei 600 °C fast die 8fache Menge an Methan aus 0,1 % Methan am Reaktoreintritt gebildet

werden kann.
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Abbildung 3.6 simulierter Methanumsatz bis zum Erreichen des thermodynamischen Gleich-
gewichts in Abhingigkeit der Temperatur mit Yioein = 0,06, yc02,in=0,1, Ycoein =0,15,
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Abbildung 3.7 simulierter Methanumsatz bis zum Erreichen des thermodynamischen Gleich-
gewichts in Abhdngigkeit der Temperatur mit Ycuaein = 0,1, Yc02.in=0,1, Ycoein =0,15,
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Kinetik der internen Reformierung

Fiir N1/YSZ-Anoden wurde mehrfach die Kinetik der Reformierungsreaktion bestimmt. Die
Ergebnisse sind in Tabelle 3.2 aus der Literatur zusammengestellt. Beim Vergleich der Er-
gebnisse ist zu beriicksichtigen, dass sowohl Zusammensetzung und Mikrostruktur der Ano-
den variieren, als auch die Betriebsparameter (Temperatur und Gaszusammensetzung), fiir
die die Reformierungsrate bestimmt wurde, sich unterscheiden. Achenbach, Lee und Ahmed
beschreiben die Abhiédngigkeit der Reformierungsrate vom Methan/Dampf-Verhiltnis durch
einen Potenzansatz. Die Reaktionsordnung »n fiir Methan liegt zwischen 0,85 und 1, wohinge-
gen Achenbach fiir Dampf die Reaktionsordnung n = 0 ermittelt, aber Ahmed und Lee fiir
diesen Parameter negative Werte bestimmen. Die beiden letzten Autoren hatten das S/C-
Verhiltnis iiberstochiometrisch (>1) in Bezug auf die Reformierungsreaktion gehalten. Der
iberschiissige Dampf adsorbiert unter diesen Bedingungen an der Anode und blockiert die
katalytisch aktive Oberfliche. Die Methanreformierung wird mit steigendem Dampf-
Partialdruck behindert, was die negative Reaktionsordnung erkldren kann. Dicks und Dre-
scher beriicksichtigen diesen Vorgang durch einen Langmuir-Hinshelwood-Ansatz [56] mit
dem Wasserdampfpartialdruck im Nenner. Die Parameterwerte der Aktivierungsenergie
streuen deutlich, da sie sehr stark von Eigenschaften der Anode abhingen wie Zusammenset-
zung, Porositit, Dicke, und von der aktiven zuginglichen Ni-Oberflidche. Die Parameter sind
nicht fiir jeden Cermet in der Literatur angegeben, so dass die Absolutwerte der Reaktionsra-
ten nicht verglichen werden konnen. Im Allgemeinen wird die Reformierungsreaktion aber
bei dickeren Anodensubstraten stirker durch die begrenzte Diffusionsfihigkeit der Gase in-
nerhalb des Substrates limitiert als bei diinneren Substraten. Dann wird die gesamte Aktivie-
rungsenergie der formalen Reaktionsrate kleiner als fiir den intrinsischen Fall [56], da die
Temperaturabhingigkeit der Diffusion weniger stark ausgeprigt ist als die der intrinsischen

Methanumsetzung.
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Tabelle 3.2 Kinetik der Methanreformierungsreaktion auf Ni/YSZ Cermet-Anoden (Literaturiiberblick)

S/C . o Anoden-
. . . ra_ A
. Reaktionskinetischer e / k;/ ) . N Anoden- |Porositit / Zusammen
utor n m ° exponentieller i ;
A jmol/ ! dicke / um % setzung
nsatz mol Faktor k,
mol /Ma%
Achenbach . ; 800 - 12,6 - 4274 mol/(s m> - - s 22 % Ni/
qCH4 = _kpCH4 1 0 82 1,4 10‘ 40
[48] 1000 | 8 bar) 78% 710,
98,5 4775 mol/(h g - - 60% Ni /
0,25
800 - Mpa™) Pulver - 38 40% YSZ
Lee [53] "Gen, =k Piw, Pio 1 |-1,25 1000 -8 et
chiittung .
490 mol/(h g - - 55 70 % Ni/
74,6 Mpa¥) 30% YSZ
Ahmed . o 854 - |1,4 - 8542 mol/(s m” - -
9en, = -k Pcu, Ph,o 0,85 -0,35 95 05 50 ? ?
[52] 907 13,0 bar ™)
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12 2 21 mol /(s sz
. (1+ KHPHZ + KSPHZO/pHZ) ( Pulver - 55 % Ni/
Dicks [50] 135 | (Nickeloberfli- | Ky nicht Sch 40 - 45 45% YSZ
chiittung o
che) bar) |angegeben| Kg nicht angegeben
_ 4514 mol/ (g
Drescher (+Key, pon, + K, Puo)’ s |° bar) Ky = Pulver - 50% Ni /50
[51] Kena = X 1 [39(1‘;;““’1)] Schiittung %YSZ
0,16 kPa™ [1.3-107(kPa™)-e
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Unter den Bedingungen, bei denen Methan in der Riickreaktion von  Gl. (3.17)
(Methanisierung) entlang der Zelle gebildet werden kann, wurden noch keine Untersuchun-
gen an SOFC-Anoden durchgefiihrt. Gute Ubersichten iiber die Methanisierung finden sich in
[57-60]. Die Methanisierung lduft am besten an den Elementen Ru, Fe, Ni, Co, Rh, Pt, ab.
Die durchgefiihrten Untersuchungen beschrénken sich dabei vor allem auf den Temperaturbe-
reich bis 500 °C, nur in [60] und [61] wurde auch die Umsetzung an Ni-Katalysatoren bei bis
zu 700 °C betrachtet. Die gefundenen Reaktionsordnungen an Ni liegen dabei fiir CO im Be-
reich von ncp=-1,8...1 und fiir H, bei ny,=-1...3. Die negativen Exponenten werden dabei vor
allem bei hohen Konzentrationen der jeweiligen Komponenten und bei niedrigeren Tempera-
turen gefunden. In diesen Fillen belegen diese Komponenten die Katalysatoroberflaichen und
blockieren so die fiir die Reaktion aktiven Zentren, so dass die Methanisierungsreaktion be-
hindert wird. Die gefundenen Akitivierungsenergien fiir die Methanisierung an Ni-
Katalysatoren liegen im Bereich von -69 bis 160 kJ/mol, je nachdem, ob die Porendiffusion
im Katalysator die Reaktionsrate limitiert, oder ob eine Oberfldchenreaktion der geschwin-
digkeitsbestimmende Schritt ist. Die negative Aktivierungsenergie wurde von Takahashi fiir
den Temperaturbereich von 600 bis 700 °C ermittelt [60]. Er begriindet diesen Wert mit ei-
nem Mechanismus, in dem CHO- Spezies gebildet werden, wobei der geschwindigkeitsbe-

stimmende Schritt die Hydrierung von adsorbiertem CHO ist:
CHO*+H* —— (CHOH)* (3.21)

Nach der in der Literatur vorherrschenden Meinung lduft die Methanisierung jedoch iiber den
so genannten Oberfldchencarbidmechanismus ab, bei dem CO am Nickel adsorbiert, zu C*

und O* dissoziiert und der Kohlenstoff schrittweise hydriert wird ([57, 61]):
CH *+H* —— CH_,, 0<x<3 (3.22)

Nach neuesten Erkenntnissen von Rostrup-Nielsen et al. [61] verldauft die Methanisierung an
Ni im Temperaturbereich von 600 bis 700 °C {iber den (reversiblen)
Oberflachencarbidmechanismus ab, welcher in umgekehrter Reihenfolge auch von Bengaard
et al. fiir die Dampfreformierung von Methan vorgeschlagen wurde [62]. Nach diesen Ergeb-
nissen kann die Methanisierungsreaktion unter den von Rostrup-Nieslen et al. betrachteten
Bedingungen so iiber das gleiche (reversible) Gleichungssystem beschrieben werden, wie die
Dampfreformierung von Methan. Dabei ist der langsamste und somit geschwindigkeitsbe-

stimmende Reaktionsschritt die reversible Chemisorption von Methan:
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CH,+* ——= CH,*+H* EA =53 kJ/mol (3.23)

Ist zusitzlich zu H, und CO auch CO, im Gas anwesend, so kann dieses entweder direkt mit

H, nach der GI.

CO, +4H, — CH, +2H,0 A H° =253 K (3.24)

mol

zu CHy4 reagieren, oder aber mit H, in der Shift-Reaktion nach Gl. (3.19) umgesetzt werden.

Laut Kaltenmeier lduft dabei die letztgenannte Reaktion bevorzugt ab [59].

3.2 Koksbildung

Die Bildung kohlenstoffhaltiger Ablagerungen in der SOFC aus Kohlenstoffmonoxid oder
Kohlenwasserstoffen kann erfolgen, wenn die reale Kohlenstoffaktivitit an der Anodenober-
fliche groBer ist als eins. Die Masse der gebildeten Ablagerungen hingt dabei von der Ther-
modynamik und der Kinetik der beteiligten Reaktionen ab. Unterschiedliche Koksarten kon-
nen, je nach Betriebsbedingungen und Anodenmaterial, tiber verschiedene Mechanismen ent-
stehen. Diese verschiedenen Koksarten beeinflussen den SOFC-Betrieb in unterschiedlicher

Weise. Auf diese Fragen soll in diesem Kapitel ndher eingegangen werden.

Aus Kohlenstoffmonoxid kann Koks (in den Reaktionsgleichungen als Graphit dargestellt)
iiber die Boudouard-Reaktion nach Gl. (3.25) oder iiber die Reaktion mit H, (3.26) gebildet

werden:
2C0 == C(+CO, ARH0 =-172,5 kJ/mol (3.25)
CO+H, = C,+H,0 ARHO =-131,3 kJ/mol (3.26)

Kohlenwasserstoffe konnen zu Graphit oder zu Graphitvorldufern wie Graphen gecrackt wer-

den:
CH =——nC+%H, AH’>0 (3.27)

Eine Verminderung der abgelagerten Koksmenge kann durch Vergasung mit H,O in Riickre-
aktion nach Gl (3.26), mit CO; in der Riickreaktion von Reaktion (3.25) oder durch Verga-
sung mit H, zu CH4 nach GI.(3.28) erfolgen:
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Cy+2H, == CH, A H’=7485kI/mol (3.28)

Thermodynamik

In Abbildung 3.8 ist die mit der Prozesssimulationssoftware Aspen Plus berechnete thermo-
dynamische RuBlbildungsgrenze fiir das molare O/C-Verhiltnis in Abhidngigkeit des molaren
H/C-Verhiltnisses dargestellt. Kohlenstoff wurde in den Rechnungen als Graphit angenom-
men. Bei niedrigen Temperaturen wird generell mehr Sauerstoff bendtigt, um Graphitbildung
zu vermeiden. Es zeigt sich, dass insbesondere bei niedrigen Temperaturen ein Maximum fiir
das zur Vermeidung von Graphitbildung benétigte O/C-Verhiltnis in Abhingigkeit des H/C-
Verhiltnisses durchlaufen wird. Eine mogliche Erkldarung hierfiir wire, dass bei niedrigeren
Temperaturen und niedrigen H/C-Verhiltnissen zusitzlicher Sauerstoff aus dem oben be-
schriebenen Grund zunichst mit H, zu H,O reagiert, bis schlieBlich bei hoherem H/C-
Verhiltnis zusétzlicher Wasserstoff iibrig bleibt, um CH4 aus C zu bilden. Fiir Diesel (mit
einem angenommenen H/C-Verhiltnis von H/C = 1,84) kann bei der unteren Betriebstempe-
ratur des SOFC-APU-Systems von T = 650 °C so Graphitbildung fiir O/C >= 1,68 vermieden

werden.

Die Kohlenstoffausbeute in Abbildung 3.9 nimmt bei 650 °C zunidchst fiir hohere H/C-
Verhiltnisse in Abhédngigkeit des O/C-Verhiltnisses langsamer ab als die Kohlenstoffausbeu-
te bei niedrigeren H/C-Verhiltnissen, da unter ersteren Bedingungen eine hohere Methan-
menge gebildet wird, die zunichst teilweise mit dem Sauerstoff reagiert, bevor verstirkt Gra-
phit umgesetzt wird. Dies kann dazu fiihren, dass bei hoherem O/C-Verhiltnis und niedrige-
rem H/C-Verhiltnis anndhernd die gleiche Kohlenstoffmenge gebildet wird wie bei hoherem

O/C- und hoherem H/C-Verhiltnis.

Generell ldsst sich deshalb sagen, dass bei niedrigeren Temperaturen (T < 750 °C) und Ein-
satz von Brennstoffen mit hohem H/C-Verhiltnis (H/C > 3), wie Methan und Methanol und
Brennstoffen mit H/C< 1,5, wie kohlestimmigen Gasen, weniger Sauerstoff eingesetzt wer-
den muss, um RuBbildung zu vermeiden, als bei Einsatz von Brennstoffen mit 1,5< H/C <3,
wie Diesel, Benzin und Ethanol. Bei Temperaturen oberhalb von 750 °C ist dieser Trend deut-

lich schwicher ausgeprigt.
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Abbildung 3.9 thermodynamische Kohlenstoffausbeute (als Graphit modelliert) in Abhén-
gigkeit des molaren O/C-Verhiltnisses bei T = 650 °C
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3.2.1 Mechanismen der Kohlenstoffablagerung

Im Folgenden werden die Bedingungen fiir Kohlenstoffablagerung und deren Einfluss auf die
Bildungsmechanismen aufgezeigt. Die Bildung kohlenstoffhaltiger Ablagerungen kann initi-
iert werden durch homogene Reaktionen in der Gasphase [63, 64] oder durch katalysierte
Reaktionen auf Katalysatoroberflachen [65]. Letzteres ist insbesondere bei Ni-haltigen Ano-
den von Bedeutung, wobei drei Mechanismen zur Kohlenstoffbildung und —Ablagerung fiih-

ren konnen [65]:

(1) Kohlenwasserstoffe adsorbieren beim ersten Mechanismus an Ni, formen einen nicht-
reaktiven, das Ni-Partikel umschlieBenden Film aus Polymeren und deaktivieren dadurch

den Katalysator bei T< 500 °C

(2) bei T> 600 °C pyrolisieren die adsorbierten Kohlenwasserstoffe an der Katalysatorober-

fliche zu Pyrokohlenstoff, der das Ni-Partikel umschlief3t

(3) bei T> 450°C 16st sich an der Ni-Oberfldche adsorbierter Kohlenstoff im Ni. Dieser dif-
fundiert in den Katalysator und bildet bei Ubersiittigung des Nickels mit Kohlenstoff an der
Riickseite der Ni-Partikel wieder einen Kohlenstoffkeim. Diese Keime wachsen zu Fiden
(Whiskern) und heben dabei Ni-Teilchen von dem Katalysatortriger ab (Abbildung 3.10).
Dieser Vorgang ist irreversibel und fiihrt zu einer Abtragung von Ni aus dem Katalysator.

Daher muss die Bildung der Kohlenstoffwhisker an der SOFC-Anode vermieden werden.
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Abbildung 3.10 Bildung von Kohlenstoffwhiskern nach Snoeck et al. [66]

Mathematische Beschreibung der Koksbildung auf Nickel

Zur Kinetik der Koksbildung an Ni aus unterschiedlichen Einsatzstoffen wurde eine Vielzahl

von Untersuchungen durchgefiihrt [66-77]:

Ob Kohlenstoff gebildet wird, hiangt davon ab, ob die Kohlenstoffaktivitit an der Ni-
Oberflidche einen Wert von 1 erreicht. Laut Rostrup-Nielsen kann diese iiber die folgende

Gleichung berechnet werden [68]:

as - 0 — kckA anHm sz
c c kdkg szvpl%lzo (3.29)

k. 1st dabei die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante fiir die Dissoziation der KW und k4 die

Adsorptionskonstante. Besitzen diese Groflen hohe Werte, so steigt die Kohlenstoffaktivitit
und somit das Koksbildungsrisiko. Hohe Werte der Reaktionskonstanten fiir die KW-
Oxidation k, und fiir die C-Vergasung k, setzen die Kohlenstoffaktivitit herab. Ky bezeichnet
die Chemisorptionskonstante von Wasser. Sie ist am bedeutendsten, da die Koksvergasung in
der Regel durch die langsame Adsorption des Wasserdampfes limitiert wird. Ein hoher Wert

von Ky, also eine moglichst gute H,O-Adsorption, fiihrt somit auch zu einer Verringerung der
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Koksbildungsneigung. Ky kann z.B. durch Zugabe von Alkali - und Erdalkalimetalloxiden
erhoht werden [28, 65].

In Kinetikuntersuchungen zeigt sich fiir viele untersuchte hohere Kohlenwasserstoffe und fiir
Kohlenstoffmonoxid, dass die Koksbildungsrate an Ni mit der Zeit zunéchst ansteigt und
dann ein Bereich durchlaufen wird, in dem eine konstante Koksbildungsrate vorliegt [65, 67,
70, 72]. Einige Autoren beobachten nach der Phase konstanter Koksbildungsrate eine Ab-
nahme der Koksbildungsrate mit der Zeit [70, 72]. Die Zunahme im ersten Bereich wird auf
eine Induktionsperiode zuriickgefiihrt, in der das Ni mit eindiffundierendem Kohlenstoff ge-
sattigt und so aufgekohlt wird. Diese Annahme wird untermauert durch die Aktivierungsener-
gie, die laut Rostrup-Nielsen fiir die gravimetrisch gemessene Reaktionsrate bei 120-140
kJ/mol liegt und damit ungefdahr der Summe aus der Aktivierungsenergie fiir die Diffusion
von C durch Ni (=84 kJ/mol) und der Losungsenthalpie von C in Ni(= 42 kJ/mol) entspricht
[65]. In dem Bereich konstanter Koksbildungsrate wachsen nach Ubersittigung des Nickels
mit Kohlen-stoff die Whisker, bevor eine Bedeckung der Ni-Partikel mit umhiillendem Koh-
lenstoff dazu fiihrt, dass weniger Kohlenwasserstoffe auf der Ni-Oberfliche dissoziieren und
Koks bilden konnen, wodurch die Koksbildungsrate schlieBlich mit zunehmender Zeit wieder
abnimmt. Ein dhnlicher Mechanimus wurde auch fiir die Koksbildung aus CO vorgeschlagen
[69]. Wihrend jedoch laut Rostrup-Nielsen bei den instabilen Kohlenwasserstoffen die Disso-
ziation auf dem Nickel so schnell verlduft, dass die Koksbildung durch die Eindiffusion des
Kohlenstoffs in die Ni-Struktur limitiert wird, ist bei CO die Dissoziation des CO der ge-
schwindigkeitsbestimmende Schritt [68, 78] . Fiir CO wurde von Alstrup eine Kinetik vorge-
schlagen, die 2. Ordnung beziiglich CO ist , wihrend Snoeck et al. eine Reaktionsordnung

von 1 fiir die Bouduard-Reaktion finden [72] .

Durch den Bildungsmechanismus der Whisker, der tiber die Diffusion von C durch das Ni
und die Keimbildung an der Riickseite der Ni-Partikel fiihrt, besitzen die Whisker eine unge-
ordnetere Struktur und somit eine hohere Entropie als Graphit Da gleichzeitig die Standard-
bildungsenthalpie laut Rostrup-Nielsen der whisker groBer ist, als die von Graphit, ist auch
die freie Energie der Whisker hoher als die von Graphit und der Wert der Gleichgewichtskon-
stanten wird kleiner, so dass die Bildung der whisker thermodynamisch weniger stark begiins-
tigt wird als die von Graphit [69]. Rostrup-Nielsen leitet fiir die Abweichung der freien Ent-

halpie der whisker von der freien Enthalpie des Graphits AG¢ folgende Gleichung her:
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AGC = AGakLRe aktion AGGmphiterzeugung = k ' (1/ I") + ,U* (330)

AG . reaksion Steht fiir die freie Reaktionsenthalpie der Whisker-Bildung. u* bezeichnet den
Einfluss von Strukturdefekten der Whisker im Vergleich zu Graphit, k ist eine empirisch er-
mittelte temperaturabhingige Variable und r der Radius der Ni-Korner. Somit ist AG¢ groBer
fiir kleinere Ni-Korner und das Whisker-Wachstum wird daher an kleineren Ni-Kornern stér-
ker gehemmt als an groBeren. Ist die freie Enthalpie fiir die Koksbildungsreaktionen aller-
dings erst einmal kleiner als null, so beginnt das Whisker-Wachstum bei kleinen Partikeln
frither als bei groBeren, da diese schneller mit Kohlenstoff gesittigt sind, als groBere Partikel

[65].

Die Vergasung von gebildetem Kohlenstoff kann mit O,, H,, HO und CO, erfolgen. Die
Reaktionsordnung der Vergasung beziiglich H,O und CO; liegt laut Snoeck et al. an Ni bei 1,
wihrend die Vergasungsrate beziiglich H; ein Maximum durchlduft und bei hoheren Bede-

ckungsraten der Ni-Oberfldche mit H, wieder abnimmt [72].

SOFC im Kohlenwasserstoffbetrieb

Unter SOFC-relevanten Betriebsbedingungen gibt es bereits zusitzlich zu den in Kap.
3.1.2 aufgefiihrten Untersuchungen mit Methan zahlreiche Studien mit weiteren Kohlenwas-
serstoffen und Kohlenwasserstoffverbindungen: mit Methanol [29, 79], Ethanol [80, 81],
Ethan [82-84], Ethylen [82], Propan [83, 85-90] , Butan [83, 91-94], iso-Oktan [29, 30, 95], n-
Dekan [88, 96], Toluol [88, 96], Dodekan [97], DME [98], Ameisensédure[98], Glyzerin [98],
Dimethoxymethan [98] und n-Methyl-Methanamid [98].

Generell zeigt sich in den Untersuchungen an Ni/YSZ-Anoden, dass fiir Kohlenwasserstoffe
und Kohlenwasserstoffverbindungen mit C-C-Bindungen wie Ethan, Ethen [28], Ethanol
[29] und i-Oktan [29, 30, 94], Koksbildung und daraus resultierend, eine Storung des Betrie-
bes auch unter Bedingungen auftrat, unter denen thermodynamisch kein Graphit gebildet
werden darf. AuBer mit Methan (s. Kap. 2) konnte nur mit Methanol ein degradationsfreier

Betrieb iiber 4h erreicht werden [29].

Die Bildung von Kohlenstoffablagerungen beim Betrieb mit unterschiedlichen Kohlenwasser-

stoffen (n-Butan, Naphta, Toluol und n-Dekan) wurde in [96] beobachtet. Nach Ansicht der
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Autoren entstanden diese Ablagerungen durch Gasphasenreaktionen, da die untersuchten
Anoden aus Cu/CeO2/YSZ die Kohlenstoffbildung nicht katalysieren. Bei T>700 °C fiihrte
die Blockierung der Anodenporen innerhalb weniger Stunden zu einer starken Leistungsab-
nahme, dies wurde durch U-I Kennlinien vorher/nachher belegt [96]. Der Kohlenstoff konnte
durch Zugabe von Wasserdampf bei 7> 800 °C bzw. bei 7= 627 °C durch Sauerstoff als
CO; entfernt und die urspriingliche Leistungsfahigkeit wiederhergestellt werden. Bei dhnli-
chen Versuchsbedingungen wiirden bei Ni —Anoden Kohlenstoff-Whisker wachsen. Kikuchi
et al. berichten iiber starke Degradation einer Ni/YSZ -Anode im Betrieb mit Ethan und
Ethylen bei S/C = 3,5 nach wenigen Betriebsstunden [28]. Die Autoren untersuchten aber
nicht die Ursache fiir diese Degradation. Yamaji et al. dagegen zeigten fiir den SOFC-Betrieb
mit befeuchtetem Ethan auf einer Ni/ScSZ -Anode dass die Zelldegradation bei einer Tempe-
ratur von 7=550 °C und einer Brenngasausnutzung von 55 % im Vergleich zum Betrieb bei

T=650°C deutlich reduziert werden konnte [84].

Saunders et al. fanden heraus, dass mit i-Oktan bei S/C = 3 die gebildete Kohlenstoffmenge

nur 1 % der Menge ausmacht, die mit trockenem i-Oktan gebildet wird [80].

Die an einer Ni-Anode entstehenden Koksarten wurden von Finnerty et al untersucht [99].
Dabei wurden drei Kohlenstoffspezies ermittelt, die durch temperaturprogrammierte Oxidati-
on bestimmt wurden. Typ 1 kann von der Anode in einer 8% O,/He Mischung bei T = 870 K
entfernt werden. Bei 7 > 900 K kann Typ 2 entfernt werden und Typ 3 bei 7' > 1000 K. Die
Erhohung der Aufkohlungszeit fiihrt nach Finnerty et al. zu einer Umwandlung von Kohlen-
stoff von Typ 3 zu Kohlenstoff vom Typ 1 und 2. Kohlenstoffablagerungen, die bei hohen
Temperaturen gebildet werden, sind auch stirker gebunden. Weitere Ergebnisse von Finnerty
et al. sind, dass entweder die unterschiedlichen Kohlenstofftypen auf unterschiedlichen Plit-
zen auf der Anode gebildet werden oder ein Typ in den anderen bei hoheren Temperaturen

oder langeren Verweilzeiten konvertiert wird.

Die Literaturergebnisse zeigen, dass die Koksbildung in der SOFC stark vom Anodenmateri-
al, von der Anodenmikrostruktur, von der Temperatur und vom Einsatzstoff abhédngt. Es ist
davon auszugehen, dass die Stabilitit der elektrochemischen Leistung dabei stark durch die
Art des gebildeten Kohlenstoffs (Gasphasenkoks, umhiillender Kohlenstoff, Kohlenstoft-
whisker) beeinflusst wird. Daher ist eine fiir die jeweilige Anwendung moglichst betriebsnahe

Charakterisierung des SOFC-Betriebs notig.
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In diesem Kapitel wird auf die in der vorliegenden Arbeit verwendeten experimentellen Me-
thoden eingegangen. Zundchst werden die Versuchsstinde fiir die in-situ-Messungen an
SOFC-Einzelzellen beschrieben. Des Weiteren werden die elektrochemischen und gastechni-
schen Analyseverfahren erldutert. Einige der betriebenen Zellen wurde mit Hilfe eines
Rasterelektronenmikroskopes (REM) nach dem Betrieb analysiert. Daher wird das verwende-
te REM kurz beschrieben. Ein grofier Teil der Arbeit beschidiftigt sich mit der Ermittlung von
eventuell abgelagerten Koksmengen auf der Anode. Im 4. Teil dieses Kapitels wird das zu
diesem Zweck eingesetzte Messverfahren erliutert. Das Kapitel schlief3t mit einer Ubersicht
iiber die Versuchsbedingungen und iiber die Vorgehensweise, unter denen die Untersuchun-

gen durchgefiihrt worden sind.

4.1 SOFC-Versuchsstand

4.1.1 Aufbau des Versuchsstandes

Die in-situ Messungen an Einzelzellen wurden an 2 unterschiedlichen Messstinden durchge-
fiihrt. In beiden Messstdnden befindet die Zelle sich in jeweils einem keramischen Testgehéu-
se (Housing) aus Aluminiumoxid, welches gasdicht, hochtemperaturbestindig und chemisch
stabil sowohl in reduzierenden als auch in oxidierenden Atmosphiren ist. Die Gase und
Diampfe werden durch Aluminiumoxid-Rohre dem Housing zugefiihrt. An Messstand A er-
folgt kathodenseitig eine gasdichte Fiigung an den Kontaktflichen zum Housing tiber Gold-
rahmen, die bei einer Fiigetemperatur von ca. 1000 °C ausreichend weich werden und den
Ubergang Zelle/Housing abdichten. Da die in einer Einzelzelle entstehende Verlustwirme
nicht ausreicht um die Messanordnung auf Betriebstemperatur zu halten, ist der gesamte
Messaufbau in einem elektrisch beheizten Ofen untergebracht. Uber die Ofentemperatur kann
die Betriebstemperatur der Einzelzelle vorgegeben werden, sie ist somit in einem weiten Be-

reich (500 bis 1000 °C) variabel und unabhéngig vom Betriebszustand der Zelle.
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Die Temperatur der Zelle wird an Messstand A iiber ein Thermoelement aufgenommen. Die
Zelle wird an den Elektroden mit dem jeweiligen Gasgemisch, d. h. dem Oxidationsmittel an
der Kathode und dem Brenngas an der Anode iiber in das Housing eingearbeitete Gaskanile
versorgt. Die Gasmischung erfolgt iiber digitale Mass-Flow-Controller. Die Einzelzelle wird
im Messplatz mit einer elektronischen Last, einer geregelten Konstantstromsenke, die einen
elektrischen Verbraucher simuliert, belastet. Die Kontaktierung erfolgt iiber feinmaschige
Platin- bzw. Nickelnetze an Kathoden- und Anodenseite. Die Messungen erfolgten an beiden
Messstianden skriptgesteuert und automatisiert [25]. Gemessen werden konnen iiber eine
4Punkt-Messung die Zellspannung, die Gasstrome und die Gaszusammensetzung. Letztere
wird mit einem Micro-Gaschromatographen und einem Infrarot-Absorptionsspektrometer
ermittelt. An Messstand A wurden Einzelzellen mit einer Kathodendenfliche von 1 cm® un-

tersucht. Weitere Details zu Messstand A (SOFC1) wurden von Miiller beschrieben [100].

Messstand B (SOFCS5) (s. Abbildung 4.1) wurde basierend auf dem von Fouquet beschriebe-
nen Stand [25] umgebaut, so dass anodenseitig 5 Gase gemischt und an 5 Stellen entlang der
Anode Gasproben im Betrieb entnommen werden konnen. Die Temperatur der Zelle wird an

Messstand B mit 3 Thermoelementen gemessen, die in den Anodengasverteiler eingebracht

sind (Abbildung 4.2 b).

Der Gasstrom wird durch digitale Massendurchflussregler mit einem Regelbereich von 5 bis
3.000 sml/min geregelt. Kathodenseitig steht ein Massendurchflussregler fiir die Zufuhr von
Luft, Sauerstoff, oder Stickstoff zu Verfiigung. Uber zwei Mikroverdampfer konnen Fliissig-
keiten wie Wasser und hohere KW verdampft werden [25]. Der Volumenstrom der Fliissig-
keiten kann iiber Fliissigkeitsmassendurchflussregler mit Regelbereichen von 2-80, 4-191
oder von 12-600ul/min geregelt werden. Abbildung 4.3 zeigt ein Bild des keramischen
Housings, in das die Zellen eingebaut wurden. Durch ein Kontaktgewicht von 1115 g wird die
Kontaktierung beider Elektroden mit dem jeweiligen Netzverbund gewihrleistet. Gedichtet

wurden die Zellen an Messstand B anodenseitig iiber Al,O3-Rahmen.

An Messstand Typ B wurden an Zellen mit 16 cm® Kathodenfliche UI-Kennlinien aufge-
nommen und sowohl die Messungen zur Stabilitit im Reformatbetrieb, als auch die Messun-

gen zur Ermittlung des Methanumsatzes durchgefiihrt.
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4.1.2 Aufbau der verwendeten Zellen

Die in dieser Arbeit verwendeten SOFC-Einzelzellen wurden vom Forschungszentrum Jiilich
hergestellt und basieren auf einem 50 x 50 mm? Anodensubstrat aus Ni/8YSZ mit Dicken von
1 und 1,5 mm. Auf diese Substrate werden eine Anodenfunktionsschicht (Ni/8YSZ, Dicke ca.
10 um) und der Elektrolyt (8YSZ, Dicke ca. 10 um) abgeschieden. Diese werden bei T =
1400 °C cogesintert. Eine Zwischenschicht, bestehend aus Ce,3Gdy20,5 (CGO) (Dicke ca.
7 um) wird auf den Elektrolyten im Siebdruckverfahren gedruckt und aufgesintert. Auf diese
Zwischenschicht wird eine Lag sgSro4Cog2Fen303.5 (LSCF)-Kathode im Siebdruckverfahren
aufgebracht, die nach dem Sintern eine Dicke von ca. 45 um besitzt. Nihere Einzelheiten zu
den Herstellverfahren werden in der Literatur [41, 101] beschrieben. In Abbildung 4.4 ist die

Mikrostruktur der verwendeten Zellen dargestellt.

LSCF-Kathode

CGO-Schicht
8YSZ-Elektrolyt

Ni/8YSZ Anode

Ni/8YSZ Anodensubstrat

Abbildung 4.4 Im Rasterelektronenmikroskop aufgenommene Bruchfliche einer SOFC-

Einzelzelle

4.1.3 Aufnahme von Strom-/Spannungs-Kennlinien

Strom-/Spannungs(U/I)-Kennlinien werden aufgenommen, um den Innenwiderstand einer
Zelle zu ermitteln. Dieser setzt sich zusammen aus dem ohmschen Widerstand, dem Aktivie-
rungswiderstand und dem Diffusionswiderstand (s. Kap. 3.1.1). Zur Messung wird iiber eine
elektronische Strom-Spannungsquelle schrittweise ein Strom vorgegeben und iiber eine vor-

gegebene Haltedauer von 20 s die Spannung gemessen. Es ergibt sich so eine Kennlinie fiir
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die Abhingigkeit der Zellspannung von der Stromdichte, anhand derer der Widerstand der
Zelle in Abhingigkeit des Stromes berechnet und so Aussagen liber die Verlustanteile getrof-
fen werden konnen. Ist z.B. der Spannungsabfall bei niedrigeren Strémen bereits sehr stark,
so sind hier Aktivierungsverluste vorherrschend. Knickt die Kennlinie dagegen bei héheren

Stromdichten ab, so sind hierfiir in der Regel Diffusionsverluste verantwortlich.

In dieser Arbeit wurde fiir die Einstellung des elektrischen Stroms eine HP 6652A Strom-
/Spannungsquelle verwendet, mit der in den Kennlinien-Messungen die Stromdichte von O bis
1,56 A/cm® in Schritten von 20 mA/cm® erhéht wurde. Die Spannung wurde mit Hilfe einer

Agilent Datenerfassungseinheit 34970A gemessen.

4.1.4 Impedanzmessungen

In U/I-Kennlinien kann der gesamte Innenwiderstand einer Brennstoffzelle ermittelt werden.
Dabei konnen die einzelnen Verlustanteile wie Aktivierungsiiberspannungen, ohmsche Ver-
luste und Stofftransportverluste nicht voneinander getrennt werden. In Impedanzmessungen
werden Wechselstrome unterschiedlicher Frequenzen aufgeprigt und der Wechselstromwi-
derstand (Impedanz) gemessen. Fiir sehr kleine Frequenzen (w0—0) ergibt sich der im Gleich-
stromfall vorliegende Gesamtwiderstand der Zelle. Fiir sehr hohe Frequenzen (w—x) geht
der Wert der Polarisationsverluste gegen Null und es wird der ohmsche Anteil des Widerstan-
des erhalten. So ist es moglich, den Polarisationsanteil, vornehmlich der Elektroden, und den
ohmschen Anteil des Gesamtwiderstandes zu ermitteln. Niheres zu den Grundlagen der
Impedanzspektroskopie kann in [102] und zu der am IWE eingesetzten Messtechnik in [103]

nachgelesen werden.

4.1.5 Gasanalyse
Micro-GC

Die Gasanalyse wurde mit einem Micro-Gaschromatographen CP 4900 der Firma Varian

durchgefiihrt.

Prinzipiell besteht ein GC aus vier relevanten Teilen: Injektor, Detekor, Trennsdule und Tra-

gergas [104]. Die Probe wird iiber den Injektor in einer definierten Menge in den Tréigergas-
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strom eingebracht. Dies kann manuell iiber eine Spritze oder online iiber ein Ventilsystem,

welches eine automatisierte Messung ermoglicht, erfolgen.

Der Trigergasstrom transportiert das Gasgemisch weiter in die Trennsédule. Diese besteht aus
dem Trigermaterial mit einer Linge von 8 bis 200 m und einem Durchmesser von 0,1-0,5
mm, das mit einer aktiven Komponente, der sogenannten stationdren Phase, beschichtet ist.
Die einzelnen Gaskomponenten adsorbieren beim Durchstromen der Kapillare, entsprechend
ihrer Affinitét zu der stationédren Phase, an dieser unterschiedlich stark. Dadurch verweilt jede
Komponente iiber einen fiir sie charakteristischen Zeitraum, die Retentionszeit, in der Trenn-
sdule. Dies fiihrt zu einer Auftrennung des Gasgemisches, so dass die Gase nacheinander an
den Detektor gelangen. Die Retentionszeit der jeweiligen Komponente hingt dabei vor allem
von dem Material der stationdren Phase und von der Temperatur der Trennsidule ab. So kon-
nen die Komponenten in Multikomponenten-Gasgemischen getrennt und deren Konzentration

eindeutig bestimmt werden.

Als Detekor wird hiufig ein Wirmeleitfahigkeitsdetekor (WLD) verwendet, der die Wirme-
leitfdhigkeit des Probengasstromes relativ zu der Wirmeleitfdhigkeit des reinen Trigergas-
stromes misst. Der Trdgergasstrom hat so einen wichtigen Einfluss auf die MefBgenauigkeit.
Seine Wirmeleitfahigkeit sollte nicht zu nah an einer Wirmeleitfahigkeit der Probengaskom-
ponenten liegen. In den meisten Fillen wird Helium verwendet, wobei sich jedoch fiir
Messgase mit Wasserstoffkonzentrationen unterhalb von 6% ein nichtlinearer Zusammenhang
zwischen der Wirmeleitfahigkeit und der Wasserstoffkonzentration ergibt. Um diese Problem
zu umgehen, wurde in dieser Arbeit ein He/H,-Gemisch mit 20 vol% Wasserstoff verwendet,

so dass die Wasserstoffkonzentration im Gemisch immer oberhalb dieser Grenze von 6% lag.

Der in dieser Arbeit verwendete Gaschromatograph besitzt drei Trennsdulen. Eine CB-Séule
fiir die Detektion von Kohlenwasserstoffen, eine Molsieb-Siule fiir H,, O,, N,, CH4 und CO
sowie eine Poraplot-U-Sdule, um Kohlenwasserstoffverbindungen und CO, zu detektieren.

Tabelle 4.1 zeigt, welche Komponenten mit welcher Sdule detektiert wurden.

45



4 Experimentelles

Tabelle 4.1: Betriebsbedingungen fiir die Gaschromatographische Analyse mit dem Varian
Micro-GC CP4900

Tragergas He/H»(20 vol%)
Saulentemperatur 40 °C
Injektionsdauer 150 msec
Verwendete Saule 5CB-Saule Molsieb-Saule Poraplot-U-S&ule
Séaulenléange 8m 10 m 10 m
Analysierte Komponen- C;-C¢ Verbindun- CHy,, C,Verbindungen
H21 021 N21 CH41 CO
ten gen und CO,

Nichtdispersive Infrarot-Absorptionsspektroskopie (NDIR)

Ein Nachteil der Gaschromatographie ist, dass die Messdauer durch die Retentionszeiten der
verwendeten Gaskomponenten bestimmt wird. Eine Messung kann so bis zu 400 s dauern.
Daher sind mit dieser Methode keine kontinuierlichen Messungen mdoglich. Fiir die Quantifi-
zierung der gebildeten Kohlenstoffablagerungen ist ein Analysengeridt mit kontinuierlicher
Messung notwendig (s. Kap. 4.4). Deshalb wurde bei den Kohlenstoffvergasungsversuchen
ein URAS der Firma ABB verwendet. Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid werden
bei diesem Gerit nach dem Prinzip der Nichtdispersiven Infrarot-Absorption (NDIR) detek-
tiert. Dabei werden Gasmolekiile aufgrund ihres Dipolmoments von Strahlung im mittleren
Infrarotbereich angeregt. Bei den charakteristischen Absorptionsbanden der Molekiile kommt
es zur Resonanzabsorption. Durch einen optisch-pneumatischen Detektor erfolgt dann die
Analyse des Gasgemisches. Dem URAS vorgeschaltet ist ein Kondenser, der Wasser aus dem

zu messenden Gasgemisch entfernt.
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Der URAS besitzt fiir CO und CO, jeweils 2 Messbereiche, der 1. Messbereich erstreckt sich
iber 0,2-20vol%, und der 2.Messbereich iiber 50...5000 ppm. Es wurde eine 2Punkt-
Kalibrierung des Gerites durchgefiihrt, wobei der Nullpunkt durch Stickstoff mit einer Rein-
heit von 99,999% und der Endpunkt durch ein Gemisch aus 15 % CO und 10% CO, einge-

stellt wurden.

4.2 Rasterelektronenmikroskop (REM)

Einige der Zellen, insbesondere die Zellen, bei denen Koksbildung auf der Anode vermutet

wurde, wurden im Rasterelektronenmikroskop (REM) analysiert.

Die Rasterelektronenmikroskopie erlaubt die Abbildung der Topographie von Oberfldchen
mit einer hoheren Auflosung (bis in den Nanometerbereich) und Tiefenschirfe als ein Licht-
mikroskop. Diese hohere Auflosung ist bedingt durch die kleinere Wellenlidnge der Elektro-

nen (3-12 pm) gegeniiber der Wellenlidnge des Lichtes (390-770 nm).

Im REM wird in einer evakuierten Sdule ein Elektronenstrahl (Primérelektronen PE) erzeugt
und durch eine elektrische Spannung von bis zu 20 kV beschleunigt. Dieser Strahl wird durch
magnetische Linsen gebiindelt und iiber die Oberfliche der Probe gefiihrt. Die Elektronen
konnen dabei in die Struktur der Probe eindringen und an den Atomen elastisch gestreut wer-
den. Durch Mehrfachstreuung konnen diese Elektronen die Probe entgegen der Eintrittsrich-
tung verlassen, sie werden dann als riickgestreute Elektronen bezeichnet (RE). Unelastische
Streuung durch Wechselwirkung mit Elektronen der Atomhiille fiihrt zu einem Energieverlust

der Primérelektronen, wodurch niederenergetische Sekundirelektronen (SE) entstehen [105].

Die SE- Elektronen konnen in dem am IWE verwendeten Rasterelekronenmikroskop Leo
1530 iiber 2 Detektoren erfasst werden: Der SE2-Detekor befindet sich seitlich der Probe und
kann auch riickgestreute Elektronen empfangen, wodurch eine groflere Tiefenschirfe erhalten
wird. Der InLens-Detektor liegt dagegen innerhalb des Strahlenganges der Primérelektronen,
so dass er nur Sekundirelektronen detektieren kann, die Informationen iiber die Oberfliche

liefern.

Vor der Analyse wurden die Proben zunichst gebrochen, so dass neben der Oberflidche des

Anodensubstrates auch die Bruchfliche der gesamten Zelle analysiert werden konnte. Zur
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Fixierung wurden sie mittels eines Kohlenstoffpads und zusitzlichem Silberleitlack auf den

Probentréiger geklebt.

4.3 Auswahl eines Modellkohlenwasserstoffes fiir die Untersuchung der

Stabilitiat des SOFC-Betriebs mit Diesel-Reformat

In dieser Arbeit soll die Stabilitiit einer anodengestiitzten Zelle im Betrieb mit synthetischem
Diesel-Reformat, bestehend aus einer Mischung aus CO, CO,, H,, H,O, N, und Restkohlen-
wasserstoffen, untersucht werden. Da eine Vielzahl an Kohlenwasserstoffen (>500) im
Reformat enthalten sein kann [106], kann die genaue Gaszusammensetzung, die auch stark
von den Betriebsbedingungen im Reaktor abhingt, nicht simuliert werden. Daher soll ein be-
sonders stark zur Aufkohlung neigender Modelkohlenwasserstoff als ,,worst-case® Kompo-
nente verwendet werden. Wenn bei Ersatz der Restkohlenwasserstoffe durch diesen Modell-
kohlenwasserstoff die Stabilitit des Betriebes gewihrleistet werden kann, so kann davon aus-
gegangen werden, dass mit einer realen Mischung die Stabilitit erst recht gewihrleistet ist.
Wie aus [67] und [107] ersichtlich ist, steigt die Koksbildungsneigung mit dem ungesittig-
tem Charakter des KW an, so dass Olefine und Ethin die hochste Aufkohlungsneigung auf-
weisen. Rostrup-Nielsen [67] hat zeigt, dass im Betrieb mit Ethen (C,Hy4 ) bei S/C=2 und T =
550 °C nach weniger als 2 Minuten an Ni-Katalysatoren mit Whisker-Wachstum zu rechnen
ist. Baker beobachtete im in-situ-Elektronenmikroskop die Bildung von Kohlenstoffwhiskern
an Ni aus trockenem C,H; bereits nach weniger als 1s Beaufschlagungszeit bei T = 597°C
[76]. Die besonders hohe Aufkohlungsneigung von der hoch ungesittigten Komponente Ethin
im Vergleich zu anderen KW wie Ethen wurde auch von Graf [108] und Marek [75] an Stahl
festgestellt. Da Sawady zeigte, dass der groflte Teil der Restkohlenwasserstoffe im Diesel-
Reformat aus den Komponenten Ethan und den laut Literatur am stidrksten zur Aufkohlung
neigenden Stoffen Ethen und Ethin besteht [106], werden die in dieser Arbeit durchge-
fiihrten Untersuchungen zur Koksbildung mit dem Modellkohlenwasserstoff Ethin

durchgefiihrt.
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4.4 Ermittlung der Koksmenge

Bilden sich kohlenstoffhaltige Ablagerungen an Ni-Oberflichen wie der SOFC-Elektrode, so
konnen diese durch Zugabe eines Oxidationsmittels wie H,O, CO, oder O, zu CO, H; und
CO; vergast werden [71, 72]. Da jedoch Ni ebenfalls oxidiert werden kann, diirfen keine oxi-
dierenden Bedingungen an der Anode vorliegen, da durch die Oxidation mechanische Span-
nungen entstehen und so das Anodensubstrat geschidigt werden kann [109]. Daher sollte bei
der Vergasung immer eine kleine H,-Menge im Anodengas vorliegen, durch die eine reduzie-
rende Atmosphire erhalten bleibt.

Der Koks, der in dieser Arbeit im Reformatbetrieb auf der Anode (in Messplatz Typ B) ge-
bildet wurde, wurde mit einem Gemisch aus 30 vol% H,O, 57 vol% N> und 13 vol% H,
(ngvg,gasung: 986 sml/min) innerhalb von 30 Minuten vergast. Dabei wird der Kohlenstoff in
Riickreaktion von Reaktion (3.26) zu CO und H, umgesetzt, iiber die Wassergas-Shift-
Reaktion kann auch CO, gebildet werden. Aulerdem kann mit H;, aus Graphit auch Methan
nach Reaktion. (3.28) gebildet werden. Werden gleichzeitig die Volumenanteile von CO, CHy
und CO, kontinuierlich gemessen, so kann die abgelagerte Kohlenstoffmenge nc nach der

Gleichung

30min

ne = j "®, (Yo O+ Voo, (O + Yoy, () dt 4.1

0

berechnet werden.

Dabei ist "®, der trockene Stoffmengenstrom des Gasgemisches wihrend der Vergasung am

Zellaustritt. Dieser kann iiber den Eintrittsstrom berechnet werden (s. Anhang A.1) .
Die Vorgehensweise der Koksmengenermittlung ist wie folgt:

. Nach dem Reformatbetrieb wird die Anodenseite bei Betriebstemperatur fiir 2 min.
mit 1,6 ml/min N, gespiilt, um die CO-, CO,-, und CHs-Konzentrationen auf Werte
nahe null zu reduzieren

° Anschlieend wird das Vergasungsgemisch tiber 30 min. zugegeben. Wihrend der
ganzen Zeit werden die CO-, CO;- und CHy-Konzentrationen mit dem NDIR ge-

messen. Liegen Kohlenstoffablagerungen auf der Anode vor, so ergeben sich Peaks
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in diesen Konzentrationen (s. Abbildung 4.5) und die Kohlenstoffstoffmenge n¢

kann iiber GI. (4.1) berechnet werden.
Da in den Vergasungsphasen keine Erhohung der CHs-Konzentration bemerkt wurde, wurde
die Koksmenge aus den peaks fiir CO- und CO, berechnet. Der in Abbildung 4.5 dargestellte
Fall entspricht der Vergasungsphase nach 30 h Betriebsdauer fiir unterschiedliche Betriebsbe-
dingungen bei 7' =650°C. Um zu tiberpriifen, ob nach den 30 Minuten Vergasung sich noch
Koks auf der Zelle befand, der bei 650°C nicht oder nur sehr langsam vergast werden kann,
wurde anschlieend die Ofentemperatur mit 2 K/min auf 950°C erhoht, wihrend die Anoden-
seite mit dem Vergasungsgemisch beaufschlagt wurde (Abbildung 4.6). In dieser Phase wur-
den keine weiteren peaks in den CO- und CO;-Volumenanteilen beobachtet, aber der Volu-
menanteil von CO, nimmt sehr langsam ab. Dies liegt zum einen an dem Totvolumen, das im
Messaufbau und im URAS durchlaufen werden muss. Zum anderen konnen Koksreste sich
auf der Anode befunden haben, die erst bei hoheren Temperaturen vergast werden. Allerdings
ist die zusitzlich bei der Temperaturerhdhung entstandenen Fldche unter der Kurve fiir den
CO,-Volumenanteil im Vergleich zu der in der 30miniitigen Vergasungsphase bei 7' = 650°C
entstandenen Flichen vernachléssigbar (0,4% der Gesamtfliche), so dass mehr als 99,5% des
bei 650°C gebildeten Kokses auch bei der gleichen Temperatur vergast werden konnten. Nach
diesem Versuch und Abkiihlen der Zelle in N, wurden keine Koksablagerungen auf der Ano-
de gefunden. Dies fiihrt zu der Schlussfolgerung, dass eine Temperatur von 7 = 650°C ausrei-
chend ist, um den bei der gleichen Temperatur entstandenen Koks zu vergasen. Diese Be-
obachtung deckt sich auch mit den Beobachtungen von Rostrup-Nielsen, der ebenfalls zu dem
Ergebnis kam, dass der auf dem Nickel gebildete Koks bei 7> 650°C vergast werden kann
[65]. Die gleiche Untersuchung wurde in der vorliegenden Arbeit auch fiir T = 750°C durch-
gefiihrt, auch hier wurde der Koks bei der Betriebstemperatur von 750°C in der 30miniitigen
Vergasungsphase vollstindig vergast.
Alle Versuche zur Quantifizierung der Koksmenge wurden an einer Zelle durchgefiihrt, so-
lange die Zelle weder elektrochemisch degradierte, noch die Koksmenge sich an einem Be-
triebspunkt mit der Zeit dnderte. Dies wurde nach jedem Messpunkt durch Quantifizierung
der Kohlenstoffmenge iiber 30 min. Betrieb mit idealem Reformat (zur Definition dieser Zu-
sammensetzung s. nachstes Kapitel) iiberpriift. Um sicherzustellen, dass die Ergebnisse, die
an unterschiedlichen Zellen gewonnen wurden, vergleichbar sind, wurde ebenfalls vor jeder
Messreihe die Anode bei 650°C mit idealem Reformat iiber 30 min beaufschlagt und an-

schlieBend die dabei entstehende Koksmenge iiber das beschriebene Vergasungsverfahren
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quantifiziert. Die mittlere Abweichung fiir die insgesamt 5 untersuchten Zellen liegt dabei bei
15%. Griinde fiir diese Abweichung konnen in Variationen in der Dichtigkeit, in der Mikro-
struktur der Anode, in der Wasserverdampfung und im Fehler der Gasanalyse wihrend der

Vergasung liegen (s. Kap. 6.6.1).
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Abbildung 4.5 Volumenanteile von CO und CO; in der Vergasungsphase mit yu20.cin = 30%,
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Abbildung 4.6 Test auf verbliebenen Kohlenstoff nach 30 min Vergasung durch Temperatur-
erhohung (Bedingungen s. Abbildung 4.5)

4.5 Ubersicht iiber die durchgefiihrten Untersuchungen

4.5.1 Durchfiihrung der Messungen

Die Vorbereitung der Messungen besteht aus den Schritten Zelleinbau, Aufheizen und Reduk-
tion. In der Autheizphase, in welcher der Ofen mit 2 K/min auf eine Temperatur von 800°C
gebracht wird, wird die Anode mit Stickstoff und die Kathode mit synthetischer Luft gespiilt,
bevor in der Reduktionsphase an der Anode schrittweise Wasserstoff zugegeben wird. Die
Reduktion ist notig, da an der Anode NiO vorhanden ist, das erst bei hoherer Temperatur (7 >

800°C) mit Wasserstoff zu Ni reduziert wird.

Zur Uberpriifung der Dichtigkeit des gesamten Messaufbaus wird der Anodengasraum im

Leerlauf mit Wasserstoff gespiilt. Dabei ergab sich fiir alle verwendeten Zellen mit einem

Wasserstoffvolumenstrom von 0,5 I/min bei jeweils 16cm? Elektrodenfléiche eine Leerlauf-

spannung von 1,15 - 1,17 V. Gleichung (3.1) fiir 750°C umgeformt, fiihrt so zu einem Was-
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serdampfpartialdruck von ca. 10 mbar an der Zelle. Unter der Annahme, dass dieser Wasser-
dampf durch Oxidation von Wasserstoff mit Luftsauerstoff entstanden ist, ergibt sich ein Sau-
erstoffvolumenanteil von 0,5 % bei 500 ml/min und 0,33% bei 750 ml/min, welcher durch
Undichtigkeiten an die Anode gelangt. Um in den Messungen zur Koksermittlung und zur
Kinetikermittlung zu vermeiden, dass der Sauerstoff durch Undichtigkeiten in den Anoden-
gasraum eindringen kann, wurde die Kathodenseite in diesen Messungen mit Stickstoff statt

mit Luft gespiilt.

Zur weiteren Uberpriifung der Messgasleitungen wurden der Sauerstoff- und der Stickstoff-
gehalt in GC-Messungen an den 5 Messstellen fiir unterschiedliche H,-Volumenstréme ermit-
telt. Undichtigkeiten traten hauptsichlich an den Stellen, an denen die Kapillaren mit dem
Housing verbunden sind, auf. Zum Anderen zeigte sich, dass der Einfluss der Undichtigkeit
mit steigendem Volumenstrom abnimmt. Daher sind groere Volumenstrome beziiglich des

Messfehlers durch Undichtigkeiten begiinstigt.

4.5.2 Temperaturbereich der Messungen

Der fiir die mobile Anwendung interessante Temperaturbereich liegt unterhalb von 7T =
850°C, da zum einen der Stahl der Rohrleitungen und des Interkonnektors (s. Kap. 3.1.1) nur
bis zu dieser Temperatur bestindig ist. Zum anderen soll die Betriebstemperatur niedrig ge-
halten werden, um so die Startzeit moglichst kurz zu halten. Die Maximaltemperatur im Stack
entspricht bei Gleichstromfiihrung der Stackaustrittstemperatur. Zum Eintritt hin nimmt diese
ab, da zum einen die einstromenden Gase zunéchst aufgeheizt werden miissen. Zum anderen
ist zusdtzlich die Leistung bei der niedrigeren Eintrittstemperatur geringer, so dass weniger
Verlustwirme entsteht. Aus diesem Grunde sollte die Eintrittstemperatur nicht zu niedrig
sein. Zusitzlich zu diesem Problem kann bei einer zu niedrigen Eintrittstemperatur Kohlen-
stoff-Bildung auftreten (s. Kap. 3.2). Daher wird fiir ein APU-System mit einer Temperatur
von T = 650°C am Eintritt gerechnet. Der GroBteil der Messungen wird aus diesen Griinden

im Temperaturbereich von 7' = 650-850°C durchgefiihrt.
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4.5.3 Definition der Modellgaszusammensetzung zur Ermittlung der Koksstoff-
menge

Fiir den Einsatz einer SOFC als APU in einem Automobil wird das Brenngas durch POX von
Diesel (s. Kap. 3.1.2) erzeugt. Fiir die Aufkohlungsversuche in dieser Arbeit wurde eine
Modellgaszusammensetzung definiert, die auf einer thermodynamischen Gleichgewichtsrech-
nung unter Beriicksichtigung der Komponenten CO, H;, CO,, H;O und N, beruht. Dabei
wurde von einem molaren H/C-Verhiltnis von H/C = 1,84 fiir Diesel und einem molaren
O/C-Verhiltnis von O/C = 1,24 ausgegangen. Unter diesen Bedingungen wire Kohlenstoff-
bildung bei T < 705°C moglich. Es ergab sich eine adiabate Reaktortemperatur von 781°C. Im
weiteren Verlauf soll dieses Gasgemisch ideales Reformat genannt werden, da dieses den
Idealfall der vollstindigen Umsetzung aller Kohlenwasserstoffe im Reformer bis zum GG-
Zustand darstellt (s. Tabelle 4.2). Das 2. Modellreformat, im folgenden 1. synthetisches
Modellreformat genannt, soll ein typisches, aus Diesel erzeugtes Reformat représentieren.
Die in einem solchen Reformat nicht umgesetzten Kohlenwasserstoffe werden durch die
,worst-case‘-Komponente Ethin fiir die Aufkohlung ersetzt (s. Kap. 4.3). Von Sawady wurde
gezeigt, dass der Gesamtkohlenwasserstoffgehalt im Bereich von 10...2000 vppm liegen kann
[106]. Es wurde daher fiir dieses Modellreformat in den Messungen der Standardwert des
Ethin-Stoffmengenanteils zu 1000 ppm gesetzt (s. Tabelle 4.2). In den Stabilititsmessungen
wurde der Ethinstoffmengenanteil von 0 bis 5000 ppm variiert. In den Messungen zur Stabili-
tiat im Reformatbetrieb an Messplatz Typ B wurde standardméfig ein Reformatvolumenstrom

von 750 sml/min (s. Berechnung des Reformatvolumenstromes in Anhang A.6) eingestellt.

4.5.4 Vorgehensweise bei der Ermittlung des Methanumsatzes

Methan ist der stabilste Kohlenwasserstoff im Diesel-Reformat und somit auch der Kohlen-
wasserstoff, der am langsamsten umgesetzt wird. Daher wird Methan als Leitkomponente fiir
den Kohlenwasserstoffumsatz verwendet. Im 3. Modellreformat (im folgenden ,,2. syntheti-
sches Modellreformat‘ genannt) wird daher 0,1 vol% Methan zu einer Mischung aus CO,
CO,, Ny, H, und H,0 zugegeben. Allerdings ist fiir den relevanten Temperaturberich von 7 >
650°C bei O/C = 1,24 RuBbildung fiir 7< 705°C thermodynamisch moglich. Da abgelager-
ter Koks auf der Anode die Messungen beeinflussen kann, sollten in dieser Arbeit fiir die

Messung der Methanumsetzung Betriebspunkte eingestellt werden, an denen thermodyna-
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misch keine Koksbildung auftritt. Aus diesem Grunde wurde fiir die Berechnung des 2. syn-
thetischen Modellreformats das O/C-Verhiltnis auf O/C = 1,68 gesetzt, bei dem fiir 7>650°C
die Bildung von Graphit thermodynamisch nicht moglich ist. Die sich hieraus ergebende Gas-
zusammensetzung ist in Tabelle 4.2 aufgefiihrt. In diesen Messungen hat die Verweilzeit ei-
nen entscheidenden Einfluss auf das Messergebnis. In den Parametervariationen sollte des-
halb die Verweilzeit konstant gehalten werden. Daher wurde, sofern nicht anders bezeichnet,
der Reformatvolumenstrom so eingestellt, dass sich unter allen Betriebsbedingungen an
Messplatz Typ B eine Stromungsgeschwindigkeit von v = 1,08 m/s, entsprechend einer Ver-
weilzeit von T = 0,037 s bis zum Zellaustritt, ergibt. Die Stromungsgeschwindigkeit von v =
1,08 m/s entspricht dabei der Stromungsgeschwindigkeit an der Zelle, die sich bei einem Vo-
lumenstrom von 750 sml/min bei 650°C an der Zelle ergibt. Stickstoff wurde als interner

Standard zur Berechnung des Methanumsatzes verwendet.

Bei den Messungen des Methanumsatzes wurde die Zelle tiber 46 Minuten mit dem 2. synthe-
tischen Modellreformat beaufschlagt, so dass pro Messpunkt 4 Gasanalysen mit dem Micro-

GC-Varian CP 4900 durchgefiihrt werden konnten.

Bei allen Messungen erfolgte nach jedem Messpunkt eine Spiilphase mit N, und anschlieend
fiir 30 Minuten eine Vergasungsphase, um Kohlenstoff, der sich eventuell abgelagert hat, zu

detektieren und zu entfernen (s. Kap. 4.4).

Tabelle 4.2: Gaszusammensetzung der verwendeten Modellgemische

Stoffmengenanteil der Komponente in %
H. co CO, H,O N, C.H, CH,
,Ideales’ Diesel-
20 22 3 3 52 - -
Reformat
1. Synthetisches
20 22 3 3 51 0,1 -
Modellreformat
2. synthetisches
16,9 14,6 10,4 6,1 51,9 - 0,1
Modellreformat
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4.5.5 Parametervariation

Um die Auswirkung der Anderung der Betriebsparameter Temperatur, Betriebsdauer, Ver-
weilzeit und der Gaszusammensetzung auf Verkokung und Umsitze zu untersuchen, fanden
Messungen statt, in denen diese Groflen im Leerlauf (ohne elektrische Last) variiert wurden.
AuBerdem wurde fiir die Verkokung der Einfluss des O/C-Verhiltnisses auf die Koksmenge
untersucht. Dabei wurde am Zelleintritt ein Gasgemisch zugegeben, dessen Zusammenset-
zung der Gleichgewichtszusammensetzung fiir die jeweilige Temperatur bei vorgegebenem
O/C-Verhiltnis unter Beriicksichtigung von CO, CO,, N,, H, und H,O entspricht. Bei der
Variation der Partialdriicke wurde, um den Gesamtvolumenstrom konstant zu halten, die Dif-
ferenz zwischen dem Volumenstrom der variierten Komponente zum Standardvolumenstrom
mit N, ausgeglichen. Eine Ubersicht iiber die eingestellten Betriebsbedingungen aller Mes-

sungen gibt Tabelle D.7 im Anhang.

4.5.6 Langzeitmessungen

Es wurde in Langzeitmessungen untersucht, wie sich die Verkokung bei lingerer Beaufschla-
gung mit synthetischem Modellreformat unter elektrischer Last auf die elektrische Leistungs-
fahigkeit der Zelle auswirkt. Die Gaszusammensetzung und elektrische Last wurde je nach
Untersuchung fiir 8, 24, 50, 100 oder 150 Stunden eingestellt. Nach jedem Messpunkt erfolgte
eine Spiil- und Vergasungsphase. Dabei wurden die ersten Messungen mit Gaszusammenset-
zungen, basierend auf dem 1. Modellreformat, durchgefiihrt. Langzeitmessungen iiber 150h

wurden auch mit Modellreformat bei hoheren O/C-Verhiltnissen durchgefiihrt (s. Tabelle 4.3)

Tabelle 4.3 Ubersicht iiber die Bedingungen, unter denen die Stabilitit der elektrischen Leis-

tung ermittelt wurde

Temperatur | Stoffmengenanteil | Betriebsdauer | O/C- Verhéltnis
des
Yca2n2 tBetrieb
Modellreformats
850°C 0,05% 8h 1,24
0,10% 8h
0,25% 8h
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750°C 0,05% 8h
0,10% 8h
0,25% 8h
650°C 0,05% 8h 1,24
0,10% 8h
0% 50h
0,05% 24h
0,01% 150h 1,74
0,01% 150h 1,85

4.6 Definition der verwendeten Groflen

Um die Prozesse, die in der Brennstoffzelle ablaufen, zu beschreiben, wurden einige GroB3en

verwendet, die jetzt definiert werden.

Wichtig fiir die Aussage iiber den Fortschritt einer Reaktion ist der Umsatz. Er wird im statio-
niren Fall als der umgesetzte Stoffmengenstrom einer Komponente i, bezogen auf deren An-

fangsstoffmengenstrom, definiert:

"o "D,
Xl. — i,em 1,aus (4.2)
nq)'

i,ein

Eine weitere wichtige GroBe ist die Ausbeute. Diese GroBe ist vor allem in dieser Arbeit
wichtig, da sie sich aus dem gebildeten Kohlenstoff (i = C), bezogen auf den im Feed enthal-

tenen Kohlenstoff, zusammensetzt. Sie ist definiert als:

n. .
i, aus (43)

Z M i Eduk
J

Yi=
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Ein MaB fiir die elektrochemische Umsetzung des Brenngases in einer Zelle ist die Brenngas-
ausnutzung. Sie wird definiert als das Verhéltnis aus dem Stroméquivalent des in der Zelle
verbrauchten Brennstoffs zu dem Stromiquivalent des zugefiihrten Brennstoffs. In dieser Ar-
beit ist sind mogliche Brennstoffe im Feed die Gase H,, CO und CH,4. Die Brenngasausnut-

zung Uy berechnet sich demnach zu:

U _ (2nq)H2,ein + ncI)CO,ein +8nq)CH4,ein) B (2ncpH2"”"f + 2ncpco’au‘f +8ncpCH4’auS) (4 4)
= n n n .
Q2"®yy W +2" Py +8" Py i)

H, ein
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Im ersten Teil dieses Kapitels wird die Entwicklung des Modells fiir eine isotherm und statio-
ndr betriebene Einzelzelle aus den allgemeinen Bilanzgleichungen und die Entwicklung eines
elektrochemischen Modells fiir den Betrieb mit einem POX-Reformat beschrieben. Die Wei-
terentwicklung dieses Modells zu einem Stack-Modell ist Gegenstand des letzten Teils dieses

Kapitels.

5.1 Stationires isothermes Einzelzellmodell

Im Folgenden wird das isotherme Modell entwickelt, mit dem die Vorginge in einer Einzel-
zelle, die in den in Kap 4.1 beschriebenen Messplitzen (Typ A+B) betrieben wird, berechnet
werden konnen. Dieses Modell wird in der vorliegenden Arbeit verwendet, um eine Kinetik
fiir die Methanreformierungsreaktion zu ermitteln (Kap 6.3.3 und U/I-Kennlinien zu simulie-

ren (s. Kap. 6.4).

Beriicksichtigt in dem Modell werden anodenseitig die Gase H,, H,O, CO,, CO, CH4 und N,

kathodenseitig wird Luft zugegeben. Dabei werden die folgenden Reaktionen beriicksichtigt:

katalytische Reaktionen an der Anode

Dampfreformierung: C.Hu + n H O < n CO + (n+m/2)H,
Shift-Reaktion: CO + H,0 < H; + CO,
elektrochemische Reaktionen

H,-Oxidation: H, + 07 — H,0 + 2¢

0,-Reduktion Y 0, +2¢" — O”

Da sowohl die Shift-Reaktion [19, 110] als auch die reversible Reformierungsreaktion [48] an

der Anode im betrachteten Temperaturbereich von 7' > 650°C sehr schnell ablaufen, kann
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davon ausgegangen werden, dass die elektrochemische CO-Oxidation vernachlidssigbar ist

und somit das CO nur in den oben genannten Reaktionen umgesetzt wird.

Zur Vereinfachung des numerischen Losungsaufwandes fiir die Bilanzgleichungen werden

folgende Vereinfachungen getroffen:

et

N o s

>

10.

. Die Stromung ist homogen iiber die Zellbreite verteilt (gleiche Stromungsgeschwin-

digkeit in allen Gaskanilen, da in CFD-Rechnungen gezeigt wurde, dass die maximale
Differenz der Stromungsgeschwindigkeit v tiber alle Kanéle 10% betrédgt [111]. Somit
wird jeweils ein repriasentativer Anoden- bzw. Kathodengaskanal simuliert

Stationdrer Zustand und ideales Gasverhalten aller vorkommenden Gase

Die Wassergas-Shift-Reaktion befindet sich an der Anodenoberfliche im thermody-
namischen Gleichgewicht

Diffusion iiber die Breite (1,5mm) der Gaskanile ist vernachlédssigbar

Der Einfluss axialer Dispersion wird vernachlidssigt (Abschédtzung s. Anhang A.2)

In Zelle und Housing ist die Temperatur konstant

Aufgrund der hohen elektrischen Leitfihigkeit der Elektrodenmaterialien (50-10° —
200 - 10° S/m ) ist das elektrische Potential in den Elektroden konstant [112]

Der Druck in den Gaskanilen ist konstant ( s. Anhang A.3)

An den untersuchten Betriebspunkten bilden sich keine Kohlenstoff-Ablagerungen
Stofftransport iiber die Hohe des Gaskanals kann durch das Filmmodell beschrieben
werden, in welchem davon ausgegangen wird, dass die Diffusion aus dem Kernvolu-

men des Gaskanals durch einen Film zu der Phasengrenze erfolgt (s. [113])

Durch diese Annahmen wird die Zahl der zu beriicksichtigenden abhingigen Variablen von

30 auf 23 und die Zahl der unabhédngigen Variablen von 4 (Die 3 Raumrichtungen, und die

Zeit) auf 1 reduziert. Die abhéngigen Variablen sind in Tabelle 5.1 aufgefiihrt.

Tabelle 5.1 abhédngige Variablen des isothermen Modells

Variablen Symbol Bedingungen

Brenngasstromungsgeschwindigkeit in VAK
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x-Richtung
Kathodengasstromungsgeschwindigkeit
v
in x-Richtung .
) ] 1=0,, N,
Partialdriicke im Kathodengaskanal Dix
Partialdriicke im Anodengaskanal Diax i= Hp, H,0, CO, CO, CHs, No
Partialdriicke an der Grenzfliche i= H,, H,O, CO,, CO, CH4, N», O,
p i,s
Gaskanal /Elektrode
Partialdriicke an der Grenzfl. Elektrode i= H,, H,O, CO,, CO, O,
p i,e
/Elektrolyt
Elektrische Stromdichte ]

Alle diese Variablen sind eine Funktion der x-Koordinate in Stromungsrichtung. Abbildung

5.1 zeigt den Bilanzraum und die Zuordnung der Variablen zu den einzelnen Doménen des

X

Bilanzraumes.
T ' Housing
! Luft | Piks, Vk, Kathodengaskanal (KK)
' KK ' ,
' H - pl,s )
! : | Kathode dic=45um
| 13 = d =10 um
1 1 ® T X [ 2 €
: Zelle i Pie ~ Elekirolyt £
: ' -~ ~Anodensubstrat I
: ' 5
' i Brenngas “Pis
Steg AK ! ——{ Piak>, Vak, Anodengaskanal (AK) —
i I Housing
Lo
Housing [,

Abbildung 5.1 Skizze des Bilanzraumes und Giiltigkeitsbereiche der Variablen (die Kontakt-

netze sind der Einfachheit halber nicht dargestellt)
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Mit den oben getroffenen Annahmen konnen die Stoffmengenbilanzen in den Gaskanilen fiir

jede Spezies wie folgt geschrieben werden:

d(p‘ Av.) B..
0=- ol Sl Y -D. 5.1
RTdx  hRT (P - Py.) (5.1

mit i = CHy, H,O, Hy, CO, CO,, N3, O und j = AK bzw. KK. Der Stofftransportkoeffizient
Bj; fur den Stofftransport vom Gaskanal an die jeweilige Elektrodenoberfliche wird durch die

folgende Gleichung erhalten [113]:

2l M (5.2)

dy, steht fiir den hydraulischen Durchmesser des Gaskanals. Dabei ist D;y der Diffusionskoef-
fizient der Komponente i im Gasgemisch, der an jeder Stelle x durch den Ansatz von Wilke

[114] beschrieben wird:

D = P—D;
" (p, /DY)

k#i

(5.3)

Die bindren Diffusionskoeffizienten D; werden nach der Methode von Fuller [115] ermittelt.
Die effektive Sherwoodzahl beschreibt in dem vorliegenden Fall den Stoffiibergang aus dem
jeweiligen Gaskanal an die Elektrodenoberfliche. Sie wurde unter Annahme ausgebildeter

Stromung und kleiner Graetzzahlen zu Shes = 3,8  gesetzt.

AuBerdem muss in jedem Gaskanal das Dalton"sche Gesetz erfiillt sein:

2.Py=P (5:4)
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Die Partialdriicke p;; der Komponenten an den Elektrodenoberflichen werden durch Stoff-

mengenbilanzen um die Elektrodenoberfliche an jeder Stelle x ermittelt:

Bibk .

R ] T (pi,j - pi,x) + (bK +bst ) ’ (Di,r nqr + Di,x nqs + Di,el nqel ) = 0 (55)

Vir , Vis und Vi sind die jeweiligen stochiometrischen Koeffizienten fiir Komponente i in der
Reformierungsreaktion, in der Wassergas-Shift-Reaktion und in der elektrochemischen Was-
serstoffoxidation. Da die Reaktionsraten "g; auf die gesamte Elektrodenoberfliche bezogen

sind, werden sie in GI. (5.5) mit der Summe aus Kanal- und Stegbreite multipliziert.

"gs ist die auf die Anodensubstratoberfliche bezogene Reaktionsrate fiir die Wassergas-Shift-

Reaktion, die iiber das chemische Gleichgewicht ( s. [25, 116] fiir Details) berechnet wird.

KS _ Pco,.s Pu,.s (5.6)

Pco.s " Pu,o.s

Fiir die Reformierungsreaktion wird ein formalkinetischer Ansatz nach Gl. (5.7) verwendet,

dessen Parameterwerte in Kap. 6.3.3 ermittelt werden.

3
n n n m p 258 ‘p 58
=4, ="qcu, ==kpPcn, Pro.s '(1_ K - < (5.7)

ref ’ pHZO,s ’ pCH4,s

Die Berechnung der Reaktionsrate fiir die elektrochemische Reaktion "g,;; wird im folgenden

behandelt.

Elektrochemisches Modell

Die elektrochemischen Reaktionsraten ergeben sich fiir die einzelnen Komponenten aus dem

Faraday ‘schen Gesetz:
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n J(x)
=—— 5.8
el ,H, 2F ( )
n J(x)
o110 = F (5.9
n J(x)
=—— 5.10
qel,Oz 4.F ( )

Kathodengaskanal

Q‘J—Netz (Dicke:400 um ) Prz ko pﬁ)Z,K

Kathode

Diffusion O, i

v pi,e / U

RK,akt =f (poz,e’j’T)

wrl oG ="p

Rotm =f(T)

Elektrolyt

Anode 2
(7 um) «——— 4 ShiftRkt. [ Pie

Raae =T (sz.e!szo,e!jsT)

e B S N S N

UNernst =f (pH2 ,e!szo,eﬂpOZ.e’T)

ww} =p

| Diffusion CO, CO, | | Diffusion H, H,0 |

Anodensubstrat

A

| ‘ Wassergas-Shift-Rkt. im GG l

Ni-Netz (Dicke:400 pm )

Pco,aks Pcoz,ak Pz,aKk> PH2o,AK
Anodengaskanal

X + dx

Abbildung 5.2 Aufbau des elektrochemischen Modells. Die CGO-Schicht ist der Einfachheit
halber nicht dargestellt

Es muss somit fiir die lokale Berechnung dieser Reaktionsraten die lokale Stromdichte be-

kannt sein. Diese ergibt sich aus einem elektrochemischen Modell, dessen Aufbau in Abbil-
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dung 5.2 schematisch dargestellt ist. Die Beziehung zwischen der lokalen Stromdichte j und

der vorgegebenen, iiberall konstanten Zellspannung U ergibt sich iiber folgende Gleichung:

U=U _(Rohmj+RA,aktj+Rc,aktj) (511)

Nernst,el

Dabei hingt die Nernstspannung von der Temperatur und von den Partialdriicken pi. an den

Grenzflidchen der Elektroden zum Elektrolyten ab:

RT . | Pu,nPo,.
U =U° In| 2N 2

Nemstel = F — (5.12)
2F szO,e p

Diese Partialdriicke werden aus Stoffmengenbilanzen fiir die einzelnen Komponenten um die

Elektroden erhalten. U’ ergibt sich aus Gl. (3.2).

Die Bilanz fiir O, ergibt sich aus einem linearizierten Fickschen Gesetz fiir die Diffusion von
O; durch die Kathode und mit der Dicke di bis zur Grenzfliche Kathode/Elektrolyt und der

elektrochemischen Reaktionsrate "g,; 0;:

D

0, eff

RTd, (pOZ,s _p02,6)+ nqel,o2 =0 (5.13)

Do etr ist der effektive Diffusionskoeffizient fiir die Diffusion des Sauerstoffs durch die Ka-

thode.

Dieser wird allgemein fiir jede Komponente i in der jeweiligen Elektrode j berechnet iiber

[117]:

-1
1 1
D, = + (5.14)
o W,‘ 'Dz,M Wj 'Dz,Kn

Y; ist das Verhiltnis aus Porositit zu Tortuositit der Elektrode und D;k, der

Knudsendiffusionskoeffizient der Komponente i, der von der Temperatur, dem Porenradius r

und der Molmasse M; der Komponente abhingt :
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RT
Dy, =8-r /MM. (5.15)

Analog zu GI. (5.13) fiir die Kathode werden auch die Bilanzen fiir die Komponenten H,

(Gl (5.16) und H,O (GI. (5.17)) um die Anode erstellt. Dabei wird die Ausdehnung der

diinnen Anode (Dicke: 7um) vernachléssigt:

DH eff n n
#.(CHZ,A' _cHz,e)+ qel,H2 + qs,HQ,e = O (516)
dA
D O,eff n n
h; ’ ) (CHZO,S _CH20,€)+ qel,HZO + qx,HZO,e = 0 (517)
A

In diesen Gleichungen ist "¢, ;. die Reaktionsrate der Komponente i in der Wassergas-Shift-
Reaktion an der Grenzfliche Anode/Elektrolyt. Diese unterscheidet sich von der Reaktionsra-
te "g,, welche an der Substratoberfliche abliuft, da durch die unterschiedlichen Diffusionsko-
effizienten der Gaskomponenten im Anodensubstrat an der Grenzfliche Anode/Elektrolyt
eine andere Gaszusammensetzung vorliegt als an der Substratoberfldche (s. Abbildung 5.2 fiir
Modellvorstellung). Durch die shift-Reaktion verschiebt die sich in der Anode durch den
Stromfluss und die Diffusion der Komponenten H,, H,O, CO und CO, geidnderte Gaszusam-
mensetzung zu einem neuen Gleichgewichtszustand. Die Reaktionsrate "¢, . ergibt sich aus

einer der Stoffmengenbilanzen fiir CO und CO, um die Anode:

_ DCOZ,eff ) _ Dco eff

n n
9 co,.. (Ccoz,s _Ccoz,e)’ sco .. = '(Cco,s _Cco,e) (5.18)
d, d,

min

Die kleinere Diffusionsrate dieser Komponenten durch das Anodensubstrat zur Anode be-
stimmt so die Reaktionsrate der shift-Reaktion an der Grenzfliche Anode/Elektrolyt. Dabei
ergeben sich die Differenzen (c;;-c;.) in Gl. (5.18) aus dem chemischen Gleichgewicht fiir die

Wassergas-Shift-Reaktion.

Die Widerstinde fiir die Aktivierung der Elektroden werden aus der Aktivierungsiiberspan-

nung erhalten:
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— AUj,akt
hakt =T (5.19)

AU, ai; wird implizit aus der Butler-Vollmer-Gleichung (s. auch Kap. 3.1.1) fiir die Elektrode ;

ermittelt:

n-F-?]-AUAkj n,-F-AU,, .
i=j |exp| = Lol—exp| —(1-a) — 2L 5.20
J Jo,{ p[ T p| —(1-a) = (5.20)
Mit der Austauschstromdichte jy fiir die Anode:
. E n E . a b
Jowm = {k exp(—ﬁ) +hy, s eXp[—RA—TZH (Pu,.) (Pao.) (5.21)
und fiir die Kathode:

c E

] =k ) exp| — =K« 5.22
Jo Kar Kat(pOZ,L) P( RT) ( )

Die Aktivierungsenergien dieser Gleichungen wurden aus den von A. Leonide gemessenen
Werten fiir den Aktivierungswiderstand [118] bestimmt. Fiir die Parameter a, b und ¢ wurden
die Werte aus [119] eingesetzt (Tabelle 5.2 ). Da fiir den Ladungstransferkoeffizienten o noch
kein Wert vorlag, wurde dieser zu dem in der Literatur allgemein verwendeten Wert von o =
0,5 gesetzt [120]. E,n2 und ky,» besitzen im Temperaturbereich von 7 = 600 bis 750 °C andere
Werte, als fiir Temperaturen oberhalb von T = 750°C, so dass fiir diese GroBen unterschiedli-

che Werte fiir die 2 Temperaturbereiche eingesetzt werden

R,nm beinhaltet die ohmschen Verluste im Elektrolyten, in den Elektroden und den Kontakt-
widerstand zwischen dem Netz und der jeweiligen Elektrode. Der ohmsche Widerstand wur-
de an einer Einzelzelle im Messstand Typ A in Impedanzmessungen ermittelt und kann tiber

die Gleichung

67



5 Modellentwicklung

R

ohm

=2-10""-exp(10729 K /T) Ohm m*

(5.23)

beschrieben werden. In Tabelle 5.2 sind die Parameterwerte des elektrochemischen Modells

aufgefiihrt. Die numerische Umsetzung der Modellgleichungen wird in Anhang B behandelt.

Die Validierung des Modells erfolgt in Kap. 6.4. Dabei wurden die Anodenparameter ¥ und r

an Kennlinienmessungen angepasst.

Tabelle 5.2 Parameter des elektrochemischen Modells

Symbol | Parameter Wert Quelle | Giiltigkeit | Einheit
) - 600-
a Ladungsdurchtrittskoeffizient 0,5 geschitzt -
850°C
) b 600- Al(m’
kan,1 Priex. Faktor 1,16-10 [118] 021
850°C bar™"")
Anodenseitige Aktivierungs- 600-
Eun 1 . ) 126 [118] kJ/mol
energie d. Ladungsdurchtritts 850°C
) 6 600- A/(m?
kan.2 Priex. Faktor 1,16-10 [118] 021
750°C bar ")
Anodenseitige Aktivierungs- 600-
Eun2 . ) 198 [118] kJ/mol
energie d. Ladungsdurchtritts 750°C
) ; 750- A/(m*
Kan2 Priex. Faktor 5,8-10 [118] s
850°C bar )
Anodens. 750
Eun2 Aktivierungsenrigei d. La- 37,2 [118] 850°C kJ/mol
dungsdurchtritt
} b 600- A/(m®
Kiar Priex. Faktor 2,8-10 [118] e
850°C bar ™)
kathodenseitige Aktivie-
Eru rungsenergie des 135 [118] 600-850 kJ/mol
Ladungsdurchtritts
a Reaktionsordnung von H; -0,11 [119] 600-850 -
b Reaktionsordnung von H,O 0,32 [119] 600-850 -
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c Reaktionsordng. O, 0,22 [119] 600-850 -
da Anodendicke 0,0015 FZJ-Zelle m
dk Kathodendicke 50-10° | FZJ-Zelle m
r Mittl. Porenradius 0,6-10° | angepasst m
Y Eff. Diffusionsfaktor 0,21 angepasst -
Die Randbedingungen des isothermen Modells (Werte s. Tabelle 5.3) lauten:
x=0:
Vak = Vak ein (5.24)
Vk = Vi ein (5.25)
Pij = Pijein (5.26)
V; .in €rgibt sich aus dem vorgegebenen Volumenstrom iiber:
"O(T,
jeein = T (5.27)
AZK
Az ist die durchstromte Fliache iiber alle Gaskanile:
A, =ng b, -hy (5.28)

Mit der Zahl der Gaskanile n; und derBreite der Gaskanile by.

Die Parameter des isothermen Modells sind in Tabelle 5.3 aufgefiihrt
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Tabelle 5.3 Parameter des isothermen Modells

Symbol Parameter Wert Einheit
by Kanalbreite 1,5-10° m
by stegbreite 1,1- 107 m
hk Kanalhche 1,5:10° m

) Zellldnge 328411 gﬁ: gi m
ng Zahl der Kanile f6(;r"l}“/5p;)) -

PH20,ein Eingangspartialdruck H,O 2...30 kPa

DH2,ein Eingangspartialdruck H, 4...20 kPa
PCO,ein Eingangspartialdruck CO 4...22 kPa
PCO2.ein Eingangspartialdruck CO, 3...30 kPa
DPN2.ein Eingangspartialdruck N, 52 kPa
p Gesamtdruck 100 kPa
VAK,ein 0,39...1,56 m/s
VKK ein 1,7 m/s

5.2 Adiabates Stack-Modell

Das in diesem Kapitel entwickelte Stack-Modell soll zur Berechnung der Leistungsfihigkeit
eines Stacks fiir die mobile Anwendung dienen. Es soll in Parametervariationen die Abhin-
gigkeit der elektrischen Stackleistung von den Betriebsbedingungen,von den geometrischen
Zellparametern Anodensubstratdicke, Porositit, Porendurchmesser und vom ohmschen Wi-

derstand ermittelt werden.

Da im Stack-Betrieb im Vergleich zum Betrieb einer isothermen Einzelzelle zusitzliche Pro-

zesse ablaufen, muss zu dessen Modellierung das isotherme Einzelzellmodell erweitert wer-
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den. Zum einen kann nicht mehr davon ausgegangen werden, dass die Temperatur konstant
ist. Daher miissen zusitzliche Energiebilanzen gelost werden. Des Weiteren befinden sich die
Zellen in einem Stack des APU-Systems nicht in einem keramischen Housing, sondern zwi-
schen 300 pm dicken Interkonnektorblechen aus Stahl (s. Kap. 3.1.1). Die elektrische Kontak-
tierung der Kathode erfolgt aus Kostengriinden hier nicht durch ein Gold-Netz, sondern durch
eine porose keramische Schicht, die elektronenleitend ist. Des Weiteren ist nicht unbedingt in
jedem Fall eine gleichmifBige Anstromung aller Zellen und aller Gaskanile in einer Zelle ge-
wihrleistet. Dies hidngt stark von der Auslegung der Manifolds ab. Von Gubner et al wurde
allerdings gezeigt, dass eine Auslegung moglich ist, die eine homogene Anstromung aller
Gaskanille iiber der Zellbreite ermoglicht [44]. Daher ist fiir eine Potentialabschitzung, die
mit diesem Modell zur Berechnung der maximal moglichen Leistungsfihigkeit durchgefiihrt
werden soll, ausreichend, weiterhin einen einzigen reprisentativen Gaskanal zu modellieren.
Im Folgenden sind die Annahmen, die bei der Entwicklung dieses Modells getroffen wurden,

aufgelistet:

e Es wird 1 reprisentativer adiabater Anoden- bzw. Kathodengaskanal modelliert

. Stationdrer Zustand und ideales Gasverhalten der betrachteten Komponenten H,, CO,

H,0, N;, CO,, CH4 und O,
® Die Wassergas-Shift-Reaktion befindet sich im thermodynamischen Gleichgewicht
¢ Diffusion iiber der Hohe des Gaskanals wird iiber das Filmmodell beschrieben
e Keine Diffusion iiber die Breite (1,5mm) des Anodengaskanals
¢ Der EinfluB} axialer Dispersion wird vernachléssigt (s.0.)

¢ Interkonnektor und Zelle befinden sich auf der gleichen Temperatur 7;, da die Mate-
rialen sehr diinn sind (Imm) — kein Strahlungsaustausch zwischen den Feststoffkom-

ponenten

¢ Die Wirmeleitfahigkeit der Gase ist kleiner als 0,1 W/(mK) [115] und ist vernachlis-
sigbar gegeniiber der Feststoffwéarmeleitfahigkeit [>1 W/mK]

e Augrund der hohen elektrischen Leitfihigkeit der Elektrodenmaterialien (50-10° — 200

-10° S/m) ist die Spannung entlang der Zelle konstant
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e Der Druck ist konstant in den Gaskanilen (s. Anhang A.3)

e An den untersuchten Betriebspunkten tritt keine Bildung von Kohlenstoff-

Ablagerungen auf

Zusiatzlich zu den Gleichungen, die im isothermen Zellmodell gelost werden miissen,
kommen beim adiabaten stack-Modell somit 3 Energiebilanzen, jeweils fiir den Anoden-

fiir den Kathodengaskanal und fiir den Feststoff hinzu. AuBBerdem muss ein zusétzlicher

Kontaktwiderstand fiir die Kontaktierung der Kathode beriicksichtigt werden (s.0.)

Damit ergeben sich die in Abbildung 5.3 und Tabelle 5.4 aufgefiihrten Variablen fiir dieses

Modell

Ts Interkonnektor =03 mm
N Luft || T, p,v. Luftkanal (KK) ER
I : IE
D KK Kathode 1
: : T, | g
' Zelle | “Elektrolyt a
| | Anode !
O AK | H,, CO, N,, Ik
A : % puTvi  Brenngaskanal (AK) ||z
Interkonnektor- CO,, H,0 E
Blech T, Interkonnektor [dm=08 mm
X

Abbildung 5.3 Bilanzraum und Giiltigkeiten der Variablen des adiabaten Stack-Modells

Tabelle 5.4 Variablen des adiabaten Stack-Modells

Variablen

Symbol

Brenngasstromungsgeschwindigkeit in

x-Richtung
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Kathodengasstromungsgeschwindigkeit
in x-Richtung '
Partialdriicke im Kathodengaskanal Pix
Partialdriicke im Anodengaskanal Diax
Partialdriicke an der Grenzfliche Ano-
dengaskanal /Anode P
Partialdriicke an der Grenzfl. Elektro-
de/Elektrolyt Pre
Temperatur des Brenngases Tt
Temperatur der Kathodenluft T,
Temperatur des Feststoffes T,
Elektrische Stromdichte ]

Die Stoffmengenbilanzen fiir die Gaskomponenten ergeben sich zu

d| Liiy J
0=- (RT 2B (5.29)

dx  hRT

Weiterhin muss auch das Daltonsche Gesetz nach Gl (5.4) erfiillt sein. Zur Berechnung der
Temperaturen in den Gaskanélen und im Feststoff werden Energiebilanzen fiir den Brenngas-
kanal (GIl. (5.30)), fiir den Luftkanal (GI.(5.31)) und fiir den Feststoff (Gl. (5.32)) ge-

10st:

dlc,.c, T,-v,| by +b ’
( S 5; f f)+ qpmdh( 1;+ ST)'Cp,Prod( s f)+M.CPQd(TS_Tf

AKYK hAK bK AK

)_4'%(@ _Ts)

73



5 Modellentwicklung

dlc ¢ T v " b, +b
0=— ( a Cpala a) . qOZ,el( K ST)'CM'(TA-_YL)_AL'%(];_TA') (5.31)
a.x h’KbK ’ hK
2 T n b b n " b, +b
Ozﬂsa (zx)_ qprad( ik T ST)_ rad(Ts_Tf) _ qed(bAK+bST)_c gd(Ts_Tf)_M'c a(Ts_Ta)
ox Ryebix PP Iy Dax " hycby ’

+4.@.(Tf _TA)+4ﬁ(Ta ~T.)+"q
AK K

(5.32)

Dabei steht der zweite Term in GI. (5.30) fiir die Enthalpiednderung der Produkte beim Ab-

kiihlen von der Feststofftemperatur auf die Brenngastemperatur:

" yoa = Zl)i’f "q, fir alle v, ; >0 (5.33)
iJj

Umgekehrt wird im 3. Term das Aufheizen der Edukte auf die Feststofftemperatur beriick-

sichtigt.

"G = 2Vi," 4, fiir alle 14 < 0 (5.34)
i,

Da auf der Kathodenseite nur O, vom Kanal an die Kathode transportiert wird, ist hier nur der
Transportstrom fiir diese Komponente in Gl. (5.31) enthalten. ¢; ist die Konzentration der
Gasgemische an Anoden (f)- bzw. Kathodenseite (a), die jeweils iiber das ideale Gasgesetz

berechnet wird. Der Wirmeiibertragungskoeffizeint ¢; wird iiber die Nusselt-Zahl berechnet:

o, = / (5.35)

Dabei wird die Nusselt-Zahl aufgrund der Analogie von Wirme- und Stoffiibertragung wie

die Sherwoodzahl (s.0.) zu Nu = 3,8 gesetzt.
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Die Wiarmeleitfahigkeiten der einzelnen Gase werden mit der Methode von Eucken und die

des Gasgemisches nach Wassiljewa berechnet [115].

Die Wirmekapazititen der Gasgemische cyr und c,, ergeben sich aus den Wirmekapazititen

der einzelnen Gase iiber:
€y =DV (5.36)

Fir cp; gilt nach [115]:
¢, =A+BT,+CT; +DT,; (5.37)
Werte fiir die stoffabhiingigen Konstanten A;, B; C; und D; sind im Anhang E aufgelistet.

s bezeichnet die Wirmeleitfihigkeit des Feststoffs (Berechnung s. Anhang A.4). “g in Gl.
(5.32) ist der volumetrische Warmeproduktionsterm, der die Enthalpiednderungen AH; durch
die Shift- und die Reformierungsreaktionen und im letzten Term durch elektrische bzw. elekt-

rochemische Verlustprozesse enthilt:

s

Eg :(nqs AH +"q -AH + anz,el 'AHHz,ez —U- j)/d (5.38)
Die Reaktionsraten sind in dieser Gleichung mit negativem Vorzeichen einzusetzen, die
Reaktionsenthalpien werden nach Gleichung (5.40) berechnet.

d, bezeichnet die Dicke des Feststoffverbundes, bestehend aus der Zelle mit der Dicke dz und
2 Interkonnektorblechen mit jeweils der Dicke d;,; und den 2 eingeprigten Brenngas- bzw.

Luftkanilen mit der jeweiligen Hohe Ay. d; wird berechnet iiber:

ds=d. +d,+2h, (5.39)

Die Reaktionsenthalpien AH; werden temperaturabhingig berechnet iiber die Gleichung:

i~ pi (5.40)

i

T
AH, =AH)+Y [v,e,dT
TU

Die Reaktionsraten fiir die Reaktionen und die Stromdichte j werden wie im isothermen Ein-

zelzellmodell fiir jede Stelle x ermittelt (s. Kap 5.1).
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5 Modellentwicklung

Bei der Berechnung des ohmschen Widerstandes kommt aufgrund der schlechteren Leitfihig-
keit der Kontaktierungsschicht fiir die Kathode im Vergleich zum Goldnetz ein zusétzlicher
Widerstandsanteil fiir die Kontaktschicht hinzu. Dieser wird zu 0,05 10* Ohm m? gesetzt und
liegt somit im Bereich von 0,2 107...200 10”7 Ohm m?, der von Kornely in Messungen ermit-

telt wurde .

Es ergeben sich die folgenden Randbedingungen fiir das adiabate Stack-Modell (Werte s. Ta-
belle 5.5):

x=0:

Vi = Vi ein (5.41)
Vo = Vaein (5.42)
Pi.j = Pijein (5.43)

Es wird weiterhin davon ausgegangen, dass Warmeleitung in die Manifolds hinein vernach-

lassigbar ist (Diskussion s. Kap. 6.6.1):

7T _o (5.44)
ox
T,=T,,, (5.45)
T, =T, (5.46)
x=1
I _, (5.47)
ox
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5 Modellentwicklung

Fiir die Eintrittstemperaturen in den elektrochemisch aktiven Bereich Tty und T,xo wird da-
von ausgegangen, dass die Gastemperaturen des Brenngases und der Luft sich in den
Eingangsmanifolds angleichen. Der Einfachheit halber wird daher angenommen, dass beide

sich auf der adiabaten Mischtemperatur befinden:

T 0= L0 =(Cos " P s oin Trein TCpa Poein Lacin (€t " P i €00 " P i) (5.48)
Vjein Wird berechnet iiber:
v
Viein = % (5.49)
Die Volumenstrome V¢,em werden in Anhang A.6 berechnet.
Az ist die durchstromte Fliche iiber alle Gaskanile und Zellen:
A, =n,n, b, -hy (5.50)
Tabelle 5.5 Parameterwerte des adiabaten Stack-Modells
Symbol Parameter Wert Quelle Einheit

bk Kanalbreite 1,5-107 Annahme m

by Stegbreite 1,1e-3 Annahme m

dy Zelldicke variabel

dins Interkonnektorblechdicke 300-10° Annahme m

hx Kanalhohe 1,5 107 Annahme m

[ Zelllinge 0,1 Annahme m
A Eff. Wirmeleitfahigkeit d. 4 Anhang A .4 W/(m K)
Festkorpers
Zahl der Kanile pro Elektro- Annahme
K denseite 28 ]
n, Zahl der Zellen 60 Annahme
PH20,¢in Eingangspartialdruck H,O 2...30 GG-Ber. kPa
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5 Modellentwicklung

PH2.ein Eingangspartialdruck H, 4...20 GG-Ber. kPa
PCO,ein Eingangspartialdruck CO 4...22 GG-Ber. kPa
PCOo2.ein Eingangspartialdruck CO, 3...30 GG-Ber. kPa
p Gesamtdruck 100 kPa
U Zellspannung einer Zelle 0,7 Vorgabe \Y%
ds Hohe d. Bilanzraumes 4,3-107 Gl (5.39) m
Tt ein Brenngaseintrittstemperatur 780 Vorgabe °C
Ty ein Kathodenlufteintrittstemperatur 620 Vorgabe °C
DN2.ein Eingangspartialdruck N, 52- GG-Ber. kPa
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6  Ergebnisse und Diskussion

Das Kapitel Ergebnisse enthdilt eine umfangreiche Charakterisierung des SOFC-Betriebs mit
Reformat aus fliissigen Kohlenwasserstoffen. Dabei liegt der Fokus auf den Bedingungen, die

fiir mobile Anwendungen relevant sind. Das Kapitel gliedert sich in 4 Teile.

Im ersten Teil erfolgt anhand von Strom-/Spannungskennlinien eine Charakterisierung der
elektrochemischen Leistungsfdhigkeit unter Variation der Parameter Temperatur und Gaszu-

sammensetzung.

In den Prinzipuntersuchungen zur Koksbildung auf der Zelle werden die Abhdngigkeiten der
Koksmenge von den Betriebsparametern und der Einfluss der Koksmenge bzw. der Koksstruk-

tur auf die elektrochemische Leistungsfihigkeit der Einzelzelle untersucht.

Die reaktionstechnischen Untersuchungen im 3. Teil beinhalten die Umsetzung von Methan
unter den Bedingungen des Betriebs mit Diesel-Reformat. In den Untersuchungen zeigte sich,
dass unter diesen Bedingungen die Riickreaktion der Reformierung mit betrachtet werden
muss. Daher wird in diesem Teil eine Kinetik ermittelt, die auch die Riickreaktion der Refor-

mierung (Methanisierung) beriicksichtigt.

In Kap. 6.5 wird mit Hilfe des in Kap. 5.2 entwickelten Stack-Modells der SOFC-Betrieb mit
Reformat simuliert. Dabei werden die Leistungsfdahigkeit, der Temperaturverlauf und die
Gaszusammensetzung unter Beriicksichtigung der in den vorhergehenden Untersuchungen

ermittelten Parameter berechnet.

Auf der Basis dieser Untersuchungen werden im Diskussionsteil die beziiglich Wirkungsgrad

und Degradation optimierten Betriebsbedingungen abgeleitet.



6 Ergebnisse und Diskussion

6.1 Elektrische Charakterisierung einer SOFC-Einzelzelle im

Reformatbetrieb

6.1.1 Einfluss der Gaszusammensetzung auf den U/I-Kennlinienverlauf

H,-Betrieb

Die Messungen im H,-Betrieb wurden am Messstand Typ A unter Verwendung von Zellen
mit 1cm? Kathodenfliche durchgefiihrt, wo der Gesamtvolumenstrom an der Anode konstant
zZu V(IDAnode =250 sml/min und an der Kathode zu V<I>Kath0de = 600 ml/min gesetzt wurde. Dies
entspricht jeweils einem Stromédquivalent von 36 A. Bei 2A einstellbarer Maximalstromstéirke
werden Brenngas und Kathodenluft so zu maximal 5,5% ausgenutzt (bezogen auf den jeweili-
gen Gesamtvolumenstrom), so dass von anndhernd homogenen Bedingungen entlang der Zel-
le ausgegangen werden kann.

Im H,-Betrieb kann die Nernst-Spannung iiber Gl. (3.1) beschrieben werden. Diese bestimmt
die Leerlaufspannung. Daher nimmt die Leerlaufspannung, wie die Nernst-Spannung, mit
steigendem H,O-Gehalt ab. Dies ist in Abbildung 6.1 ersichtlich fiir eine Zelle, die bei T =
850°C im Betrieb mit H,O/H,-Gemischen bei H,O-Gehalten von ymo = 2 bis 82% im Mess-
stand Typ A betrieben wurde. Dabei ist die Oxidation des Wasserstoffs durch Luftsauerstoff,
der iiber Undichtigkeiten an die Anode gelangt, bereits beriicksichtigt. Fiir sehr kleine H,O-
Gehalte zeigt die Zelle bei niedrigen Stromdichten nichtlineares Verhalten, welches auf Akti-
vierungs- und Diffusionspolarisation zuriickfithrbar ist. Uber einen weiten Bereich ist die
Kennlinie linear, erst bei hohen H,O-Gehalten (ym20=82%) knickt diese mit hoheren Strom-
dichten ab, da unter diesen Bedingungen die Diffusion des Wasserstoffs, die logarithmisch in
die Uberspannung eingeht, sich stirker bemerkbar macht (vgl. Kap. 3.1.1). Es zeigt sich fiir
diese Temperatur, dass auch bei niedrigeren H,-Gehalten (yn2<20%) noch Stromdichten von

j>13 Alcm?® bei U = 0,7 V erreicht werden.
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Abbildung 6.1 U/I-Kennlinien im H,/H,O- Betrieb bei 7=850°C fiir yy20 = 2, 7, 22, 42, 62,
82%, Ay = 1em?, V@ roae = 250 ml/min ¥ @k unoge = 600 ml/min,

Da die Widerstidnde bis auf den Diffusionswiderstand in der Regel umgekehrtes Arrhenius-

Ea
Verhalten (R; ~ e{ RTJ) erwarten lassen, ist fiir 7 = 750 °C mit einer deutlich niedrigeren

Leistung zu rechnen als bei 7 = 850°C. Dies zeigt sich durchgéingig fiir alle Hy/H,O-
Verhiltnisse beim Vergleich von Abbildung 6.1 mit Abbildung 6.2 Hier ist bei ymo = 82%
noch kein Abknicken der Kennlinie zu erkennen, da zum einen nicht so hohe Stromdichten
wie bei 850°C erreicht werden und zum anderen die Diffusionsiiberspannung nach Gl. (3.15)
mit sinkender Temperatur leicht abnimmt [118]. Fiir einen mittleren H,O-Gehalt von y0=42
% kann bei dieser Temperatur eine Stromdichte von j=1,52 A/cm® bei einer Spannung von

U=0,7V erzielt werden
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Abbildung 6.2 U/I_Kennlinien im H,/H,O- Betrieb bei T = 750 °C fiir yp0 =2, 7, 22, 42, 62,
82%, Ay = 1em?, Y @4 oae = 250 ml/min ¥ @k unoge = 600 ml/min,

Reformat-Betrieb

Im Reformatbetrieb wurde anodenseitig ein konstanter Volumenstrom von V<I>0An0de=188
ml/min eingestellt. Die sich bei diesem Volumenstrom einstellende Stromungsgeschwindig-
keit entspricht der Stromungsgeschwindigkeit, die sich in einem 60 Zell-Stack mit 100 cm’
Zellfliche bei einer Brennstoffleistung von "®g.; = 9 kW ergeben wiirde (genaue Berechnung
s. Anhang A.6). Kathodenseitig wurden 600 ml/min Luft zugegeben. Die Gaszusammenset-
zung wurde ausgehend vom idealen Reformat (s. Kap 4.5), das fiir ein molares O/C-
Verhiltnis von 1,24 definiert ist, variiert. Dabei wurden O/C-Verhiltnisse von 1,24 ... 2,25
eingestellt. Aus dem Vergleich mit Abbildung 6.3 ist erkennbar, dass unter diesen Bedingun-
gen niedrigere Leerlaufspannungen als im Wasserstoffbetrieb erreicht werden. Auch ist bei
jeder Kennlinie ein Abknicken bei hoheren Stromdichten zu beobachten, das auf die Diffusi-
onsiiberspannung zuriickfiihrbar ist, da der Brenngasgehalt an H, und CO bei diesen Messun-

gen deutlich niedriger ist als im Wasserstoftbetrieb.
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Abbildung 6.3 U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb bei 7=850°C fiir O/C = 1,24; 1,58; 1,91;
2,25, Az = lem?, '@ anpg = 188 ml/min, yxoein =52%. Yia.eins YCO.cins YCO2ein» YH20.¢in ENtSPre-
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Abbildung 6.4 U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb bei 7=750°C fiir O/C = 1,24; 1,58; 1,91;

2,25, Az = lem?, " pode =188 ml/min ml/min, ynzein =52%. Yin.eins YCO.cins YCO2ein YH20.cin

entsprechend Gleichgewichtszusammensetzung
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6 Ergebnisse und Diskussion

Bei T =750 °C knicken die Kennlinien, wie im Wasserstoffbetrieb, erst bei niedrigeren Span-

nungen ab als bei 7= 850°C (Abbildung 6.4)

Bei dieser Temperatur liefert die untersuchte Zelle bei einem mittleren O/C-Verhiltnis von
O/C=1,91 und einer Spannung von U = 0,7 V eine Stromdichte von j=1000 mA/cm®. Daraus
ergibt sich eine Leistungsdichte von p=700 mW/cm? bei U=0,7V. Damit wird das angestrebte
Ziel von p=SOOmW/cm2 (s. Kap. 2) bei der Nennbetriebstemperatur von 7= 750 °C mehr als
erreicht. Eine genauere Betrachtung der Stackleistung unter (nichtisothermen) Stack-

Bedingungen wird in Kap 6.5 angestellt.

6.1.2 Einfluss der Temperatur auf den U/I-Kennlinienverlauf

H,-Betrieb

Abbildung 6.5 zeigt die Temperaturabhingigkeit der Kennlinien fiir den H,/H,O-Betrieb, die
bei einem Wasserdampfstoffmengenanteil von yp0=7% aufgenommen wurden. Die Leerlauf-
spannung sinkt thermodynamisch bedingt mit steigender Temperatur. Aufgrund der niedrige-
ren Verluste bei hoheren Temperaturen schneiden sich die Kennlinien. Bei einem Wasser-
dampfstoffmengenanteil von yy0=82% ist die Temperaturabhingigkeit nicht mehr ganz so
ausgepragt wie bei niedrigeren Wasserdampfgehalten, da bei hohen H,O-Gehalten die Diffu-
sionspolarisation dominiert, die nur eine schwache Temperaturabhingigkeit aufweist

(Abbildung 6.6).
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Abbildung 6.6 U/I-Kennlinien im H,/H,O- Betrieb bei yn20=82% fiir T = 700, 750,...,850°C

Az=1cm?, V@ 00= 188 ml/min,
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6 Ergebnisse und Diskussion

Reformatbetrieb

Im Reformatbetrieb ist bei einem O/C-Verhiltnis von O/C=1,24 die Temperaturabhingigkeit
der Kennlinien weniger stark ausgeprégt als im H,/H>O-Betrieb, da hier die nur schwach tem-
peraturabhingige Diffusionspolarisation dominiert (Abbildung 6.7). Bei T = 650 °C wird eine
Stromdichte von j = 0,5 Alem?® bei U = 0,7 V erzielt. Diese betrigt damit 40% der Stromdich-
te bei 750°C und der gleichen Spannung. Bei einem O/C-Verhiltnis von O/C=2,25 dominiert
die Diffusionspolarisation und daher ist, wie im Wasserstoffbetrieb bei hohen Wasserdampf-
anteilen, eine geringere Abhingigkeit des Kennlinienverlaufes von der Temperatur zu be-
obachten, als bei einem O/C-Verhiltnis von O/C = 1,24 (Abbildung 6.8)

1,1

1,0

ool |\
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.
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Abbildung 6.7 U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb bei O/C = 1,24 fiir 7= 600, 650,...,850 °C
Az = lem?, V@ 400, =188 ml/min ml/min, ynz,ein =52%. Viz,eins YCO,cins YCO2,0ins VH20,0in ENLSPIE-

chend Gleichgewichtszusammensetzung
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Abbildung 6.8 U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb bei O/C = 2,25 fiir 7= 700, 750,...,850°C
Az = lem?, V@ g00e =188 ml/min, ywzein =52%. Yiz.eins YCO.eins YCO2.eins VE20,0in €Ntsprechend

Gleichgewichtszusammensetzung

Abbildung 6.9 zeigt die Stromdichte bei U = 0,7 V fiir T = 600-850 °C in Abhéngigkeit des
O/C-Verhiltnisses. Dabei ergibt sich fiir niedrige Temperaturen eine geringe Abhingigkeit
der Stromdichte vom O/C-Verhiltnis, wéahrend bei hoheren Temperaturen eine stirke Ab-
nahme mit steigendem O/C-Verhiltnis zu beobachten ist. Dies liegt daran, dass sich bei hohe-
ren Temperaturen die anodenseitigen Verluste (Aktivierungspolarisation und Diffusionspola-
risation) im Verhiltnis zu den gaszusammensetzungsunabhingigen Verlusten (Kathodischer
Widerstand, ohmscher Widerstand) stirker bemerkbar machen als bei niedrigeren Temperatu-
ren [118]. Bei T = 750 °C wird so die Stromdichte bei einer Erhéhung des O/C-Verhiltnisses
von O/C = 1,24 auf O/C = 2,24 ungefihr halbiert
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Abbildung 6.9 Stromdichte bei U = 0,7 V im Reformatbetrieb fiir 7= 600, 650,...,850°C Az
= 1Cm2, VgpoAnode =188 ml/min, VN2, ein =52%. YH2,eins YCO,eins YCO2,eins YH20,ein entspreChend

Gleichgewichtszusammensetzung

6.1.3 Ermittlung der Starttemperatur

Zur Ermittlung der Starttemperatur wurden Kennlinien an mehreren Zelltypen im Messstand
B durchgefiihrt, dabei wurde ideales Reformat mit einem Volumenstrom von V=750 ml/min
verwendet. Die Starttemperatur ist definiert als die Temperatur, bei der 30% (150 mW/cm?)
der geforderten Nennbetriebsleistung von 500 mW/cm? erreicht werden (vgl. Kap 2). In die-
sen Messungen wurden die FZJ ASC und ASC- und ESC (elektrolytgestiitze)-Zellen der Fir-
ma HC Starck verwendet, die kommerziell frei erhiltlich sind. Die ESC der Firma HC Starck
bestehen aus einer Ni/CGO-Anode, einem 3YSZ-Elektrolyten (90 pm dick) und einer
LSM/YSZ-Kathode, wihrend die ASC aus einem 550 um dicken Ni/YSZ-Substrat, einem
YSZ Elektrolyten und einer LSCF-Kathode aufgebaut sind [122].

Aus Abbildung 6.10 sind die Starttemperaturen fiir die verschiedenen Zelltypen zu entneh-
men. Fiir die ASC Zellen ergeben sich Werte von T, = 615 °C (FZJ-ASC) und von Ty, =
625 °C (Indec-ASC). Fiir die ESC liegt die Starttemperatur bei T,,» = 750°C. Hier zeigt sich
der deutliche Vorteil der ASC, die aufgrund der geringeren Elektrolytdicke einen niedrigeren

Widerstand besitzt. Allerdings muss bei dem Vergleich beriicksichtigt werden, dass die unter-
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suchte Indec ESC eine LSM-Kathode besitzt, die im Vergleich zur LSCF-Kathode erst bei um

ca. 50°C hoheren Temperaturen den gleichen Widerstand aufweist, wie die LSCF-Kathode.
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5 [ Fzaasc [/ .
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Abbildung 6.10 Starttemperatur der verschiedenen Zelltypen — Erreichen einer Leistungsdich-
te von p =150 mW/cm? im Reformatbetrieb, Az = 16 cm?, O/C = 1,24, V@ 404 = 750 ml/min,
'@ kuthode = 1500 ml/min

6.1.4 Vergleich des Reformat-Betriebs mit dem H,-Betrieb

Um die U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb besser mit den Kennlinien im H,-Betrieb verglei-
chen zu konnen, wurden Messungen an Messstand A durchgefiihrt, bei denen das im idealen
Reformat enthaltene CO durch H, und das CO, durch H,O ersetzt und unter den ansonsten
gleichen Bedingungen Kennlinien gefahren wurden. Damit ergibt sich bei gleicher Stromdich-
te in beiden Féllen auch die gleiche Brenngasausnutzung. Unterschiede in den Kennlinien fiir
den Reformat- und fiir den H-Betrieb sind dann auf die Anwesenheit von CO und CO, im

idealen Reformat zuriickfiihrbar.

Abbildung 6.11 und Abbildung 6.12 zeigen Kennlinien fiir 7 = 850 °C und T = 650°C. Ein
weiterer Vergleich der Ergebnisse bei 7'= 750°C befindet sich im Anhang. Die Leerlaufspan-
nungen weichen unter diesen Bedingungen um maximal 9mV bei O/C=2,24 und T=650°C ab,

was nach Gleichung (3.1) einer Abweichung im Wasserdampfpartialdruck von 5%-Punkten
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6 Ergebnisse und Diskussion

entspricht. Der Grund liegt hierfiir im Gleichgewicht der Wassergas-Shift-Reaktion, das fiir
diese Bedingungen ein niedrigeres Verhiltnis aus H,O/H; produziert, als im H,O/H,-Betrieb

vorliegt.

Bei 650°C ist nur ein geringer Unterschied zwischen dem weiteren Verlauf der Kennlinien im
H>- und dem Reformatbetrieb feststellbar. Fiir T = 850°C knicken die Reformatkennlinien bei
hoheren Stromdichten stérker ab als die Kennlinien, die im H,-Betrieb aufgenommen wurden.
Dies wird besonders in Abbildung 6.13 deutlich, in der der Vergleich fiir die 2 betrachteten
Temperaturen von T = 650°C und von T = 850°C dargestellt ist. Der Grund hierfiir ist in der
langsameren Diffusion von CO und CO; im Vergleich zu H; und in einer langsameren elekt-
rochemischen Reaktion von CO im Vergleich zu H, zu suchen. Auf diese Frage wird in der

Modellierung nédher eingegangen (Kap 5.1)
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Abbildung 6.11 Vergleich der U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb (schwarz) mit den Kennli-
nien im H,/H,O-Betrieb (grau) bei 7 = 850°C fiir O/C (ymo) = 1,24 (6%);1,58 (14,4%); 1,91
(22,8%); 224 (312%) Az = lem’, V@ pee =188 ml/min ml/min, yyzem =52%.
Reformatbetrieb:  yu2.eins YC0,eins YCO2.ein» YH20,6in €0tsprechend Gleichgewichtszusammenset-
zung, da=1mm, im H,-Betrieb wurde das gleiche Stromiquivalent wie im Reformatbetrieb

eingestellt (11,3 A)
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Abbildung 6.12 Vergleich der U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb (schwarz) mit den Kennli-
nien im Hy/H,O-Betrieb (grau) bei T = 650°C fiir O/C (ym0) = 1,24 (6%); 1,58 (14,4%); 1,91
(22,8%); 2,24 (31,2%) Az = 1em?, V@400 =188 ml/min ml/min, yns.em =52%. Reformatbe-

trieb: Vi eins YC0.eins YCO02,eins YH20,0in €Ntsprechend Gleichgewichtszusammensetzung, da=1mm,

im H,-Betrieb wurde das gleiche Stromédquivalent wie im Reformatbetrieb eingestellt (11,3 A)
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Abbildung 6.13 Vergleich der U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb (schwarz) mit den Kennli-
nien im Hy/H,O-Betrieb (grau) bei 7 = 650°C und T = 850°C mit Az = lem?, V& 4,00. =188
ml/min ml/min, ynz.in =52%. Reformatbetrieb: yuz.ein, Yco.eins Yc02.eins YH20.6in €0tsprechend
Gleichgewichtszusammensetzung, da=1mm, im H,-Betrieb wurde das gleiche Stromiquiva-

lent wie im Reformatbetrieb eingestellt (11,3 A)

6.2 Grundlagenuntersuchungen zur Bildung kohlenstoffhaltiger Ablage-

rungen an einer Einzelzelle

In den Untersuchungen zur Koksbildung an einer Einzelzelle wurde zunichst eine Parameter-
variation durchgefiihrt, in der die Haupteinflussgrofen auf die Kohlenstoffausbeute - Tempe-
ratur und Gaszusammensetzung - variiert wurden, um so den Grad des Einflusses dieser Gro-
Ben zu ermitteln. Dabei wurde die Kohlenstoffausbeute durch Vergasung der Ablagerungen
mit Wasserdampf bestimmt. Als Modellkohlenwasserstoff wurde die ,,worst-case‘-
Komponente Ethin verwendet (s. Kap. 4.3). Des Weiteren werden die Untersuchung der
Struktur des Kokses und die Auswirkungen der Koksbildung auf die elektrochemische Leis-
tungsfihigkeit behandelt, wie auch die Ursachen der Degradation der elektrischen Leistung.
Durch eine Variation des O/C-Verhiltnisses konnten Kohlenstoffablagerungen auf der Zelle

reduziert und so stabile Betriebspunkte gefunden werden.

6.2.1 Einfluss der Gaszusammensetzung auf die Kohlenstoffausbeute

Die Gaszusammensetzung wurde ausgehend vom idealen Reformat bei der thermodynami-

schen worst-case-Temperatur fiir das APU-System von 7' = 650°C variiert. Aus

Abbildung 6.14 ist ersichtlich, dass unter Beriicksichtigung der unterschiedlichen Skalen
(Ethin ist auf der oberen x-Achse aufgetragen) Ethin den groten Einfluss auf die gebildete
Kohlenstoffmasse hat. Die Erhohung des Wasserdampfstoffmengenanteils fiihrt im Bereich
von y; = 0...0,07 zu einer groBeren Anderung in der Kohlenstoffausbeute, als eine Erhohung
des Kohlstoffdioxidanteils. Durch eine Erhhung des H,O- bzw. CO,-Stoffmengenanteils auf
yco2= ymo = 10% kann die Kohlenstoffmasse um jeweils 2 Groenordnungen reduziert wer-
den im Vergleich zur Kohlenstoffmasse, die mit idealem Reformat erhalten wird ( bei m¢ =

1). Dabei weicht insbesondere die Kurve fiir HO von einem linearen Verlauf ab, der von
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Snoeck et al. fiir die Koksvergasung mit H,O und CO, beobachtet wurde [72]. Eine Ursache
fiir dieses Abweichen kann in der Bildung mehrerer Koksarten liegen, die unterschiedliche
Reaktivititen besitzen. Diese werden in Kapitel 6.2.4 untersucht. Abbildung 6.15 zeigt die
Abhingigkeit der normierten Kohlenstoffmasse von den Stoffmengenanteilen der Komponen-
ten CO und H,. Das Auftreten eines Maximums in Abhingigkeit vom Wasserstoffanteil kann
durch die Konkurrenz von Reaktion (3.26) mit Reaktion (3.28) erkliart werden Diese Vermu-
tung steht im Einklang mit Literaturergebnissen, die fiir die Kohlenstoffvergasung mit Was-
serstoff auf Nickel bei 7=650°C Reaktionsordnungen von 1 < ngy; < 2 fanden [72, 123], so
dass diese Reaktion fiir niedrigere Ho-Gehalte einen geringen Einfluss hat als Reaktion (3.26)
und sich erst mit zunehmendem H;-Partialdruck stirker bemerkbar macht. Durch diesen ge-
ringeren Einfluss von Reaktion (3.28) im Vergleich zu Reaktion (3.26) bei niedrigeren H,-
Gehalten kann die Kohlenstoffausbeute zunédchst durch eine Steigerung des H,-Partialdruckes
erhoht werden, bevor sie nach Durchlaufen eines Maximums, das bei einer Reaktionsordnung
von > 1 fiir die Kohlenstoffvergasung mit H, entsteht, mit steigendem H, Partialdruck wieder
abnimmt. Fiir CO ist Graphitbildung thermodynamisch bei yco < 10% nicht moglich. Dass in
den Messungen unter diesen Bedingungen doch geringe Mengen von Kohlenstoffablagerun-
gen detektiert wurden, liegt zum einen daran, dass Kohlenstoff in den kilteren Bereichen der
Rohrleitung entsteht, welcher in Blindmessungen ohne Zelle detektiert wurde (s. Anhang
C.5). Zum anderen kann der Aufbau der Ablagerungen auch von der Graphitstruktur abwei-
chen, so dass die freie Enthalpie und somit auch die Gleichgewichtslage fiir die Koksablage-

rungen von der des Graphits abweicht.
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Abbildung 6.14 Einfluss der Stoffmengenanteile von CO,, H,O und C,H; auf die normierte
Kohlenstoffmasse mc¢ bei T = 650°C. m¢ = 1 fiir ideales Reformat (ym» = 0,2, yco = 0,22,
yn2=0,52, ycoz = 0,03, Yi20=0,03), Az = 16 cm?, V@ noqe = 750 ml/min. Bei der Variation der
entsprechenden Komponente wurden die Stoffmengenanteile der anderen Komponenten ent-
sprechend der Gaszusammensetzung des idealen Reformates konstant gehalten. Die Differenz

wurde durch Stickstoff ausgeglichen. Verkokungsdauer: 7= 0,5h
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Abbildung 6.15 Einfluss der Stoffmengenateile von CO und H, auf die normierte Kohlen-
stoffmasse m¢ bei T = 650°C. m¢ = 1 fiir ideales Reformat (ym; = 0,2, yco = 0,22, yn2=0,52,
yeoz = 0,03, y20=0,03) Az = 16 cm?, V@ 4,04 = 750 ml/min. Bei der Variation der entspre-
chenden Komponente wurden die Stoffmengenanteile der anderen Komponenten entspre-
chend der Gaszusammensetzung des idelaen Reformats konstant gehalten. Die Differenz wur-

de durch Stickstoff ausgeglichen. Verkokungsdauer: = 0,5h

6.2.2 Einfluss der Temperatur auf die Kohlenstoffausbeute

Zur Ermittlung der Temperaturabhiingigkeit der Kohlenstoffausbeute wurde die Temperatur
im Betrieb mit idealem Reformat und dem 1. synthetischen Modellreformat von 7 = 650 bis T
= 850°C variiert. Aus Abbildung 6.16 ist ersichtlich, dass die Kohlenstoffausbeute sowohl im
thermodynamischen Gleichgewicht, als auch in den Messungen mit steigender Temperatur
abnimmt. In den Gleichgewichtsberechnungen wurde der Kohlenstoff als Graphit angenom-
men. Bei 7 > 705°C wird im thermodynamischen Gleichgewicht kein Graphit mehr produ-
ziert. Unter Anwesenheit von Ethin mit ycoe = 0,1% liegt die Grenztemperatur fiir die Koh-
lenstoffbildung bei T = 850°C. Diese Diskrepanz kann durch die langsamere Kinetik der Koh-
lenstoffvergasung mit H,O, CO, und H, im Vergleich zur Ethinzersetzung erkldrt werden,
wodurch Kohlenstoffbildung auch unter Bedingungen auftreten kann, unter denen thermody-

namisch bei der vorliegenden Gaszusammensetzung kein Graphit gebildet wird (s. Kap. 3.2).
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Bei den Bedingungen, unter denen die Bildung von Kohlenstoff thermodynamisch méglich ist
(7T<705°C), ist die Kohlenstoffausbeute in den Messungen deutlich niedriger als im thermo-
dynamischen Gleichgewicht. Der Grund hierfiir liegt zum einen in der langsamen Kinetik der
Kohlenstoffbildung, zum anderen kann auch die Modifikation des Kohlenstoffs sich von der
von Graphit unterscheiden, so dass die freie Enthalpie des Kohlenstoffs einen anderen Wert

besitz als die von Graphit und die Gleichgewichtslage sich von der angenommenen unter-

scheidet [69, 72], (Diskussion s. Kap. 6.6).
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Abbildung 6.16Vergleich der gemessenen Kohlenstoffausbeute mit der Ausbeute im thermo-
dynamischen Gleichgewicht fiir das ideale Reformat (ycome=0%) und fiir das 1. synthetische
Modellreformat (yc2n2=0,1%) bei einer Verkokungsdauer vont =2 h, Az =16 cmz, Ve Anode =
750 ml/min. Links ist die Ausbeute fiir den gesamten betrachteten Temperaturbereich darge-

stellt, das rechte Diagramm zeigt einen vergroBerten Ausschnitt der Ausbeuten im Bereich

von Y¢ < 0,025 fiir die gleichen Bedingungen

6.2.3 Ermittlung der Grenzbedingungen fiir die Koksbildung

Wie die in den vorhergehenden Kapiteln beschriebenen Versuche gezeigt haben, ist die Koh-
lenstoffausbeute unter den in dieser Arbeit untersuchten Bedingungen bei 7=650°C am groB3-
ten. Eine Erhohung des Gehaltes an Komponenten im Reformat mit hohem Sauerstoffgehalt,
wie Wasserdampf und Kohlenstoffdioxid, kann zu einer Verringerung der Bildung von Koh-
lenstoff fiihren (s. Kap. 6.2.1). Im mobilen Beriech wire eine Zufuhr dieser Komponenten in

das SOFC-System jedoch mit einem hohen Aufwand verbunden ( Mitfiihren eines Wasser-
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bzw. CO,-Tanks, Notwendigkeit der Installation eines Verdampfers und einer Wasserpumpe)
Der Anteil dieser Komponenten kann jedoch auch durch eine Erhohung des O/C-
Verhiltnisses gesteigert werden. Gleichzeitig sinkt dabei der CO-Gehalt, was die Koksbil-
dung zusitzlich reduziert. Dies kann entweder durch eine Erhohung der Reformerluftzahl
oder durch eine verstéarkte Riickfithrung von umgesetztem Brenngas nach der SOFC erfolgen.

Bei der Variation des O/C-Verhiltnisses wurde die Zelle iiber je 2h mit einem Reformat be-
aufschlagt, dessen Zusammensetzung der Gleichgewichtszusammensetzung bei der entspre-
chenden Temperatur (650 bzw. 750°C) entspricht. Die Versuche wurden mit und ohne Ethin
durchgefiihrt. In Abbildung 6.17 zeigt sich, dass fiir beide Fille eine starke Abhéngigkeit der
Kohlenstoffausbeute vom O/C-Verhiltnis besteht. Bei Anwesenheit von Ethin im Reformat
sind hohere O/C-Verhiltnisse notig als im thermodynamischen Gleichgewicht, um Koksbil-
dung zu vermeiden. Dabei kann bei T = 750°C die Koksausbeute schon bei deutlich niedrige-
ren O/C-Verhiltnissen, als bei 7' = 650°C minimiert werden. Fiir das ideale Reformat bei 7 =
650°C hat das O/C-Verhiltnis fiir O/C-Verhiltnisse oberhalb von O/C=1,74 keinen groBen
Einfluss mehr auf die Kohlenstoffausbeute (Abbildung 6.18). Ob der detektierte Kohlenstoff
dabei in der Rohrleitung bei Temperaturen unterhalb von 650°C oder auf der Zelle entsteht,

wird in Kap. 6.2.4 untersucht.
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Abbildung 6.17 Kohlenstoffausbeute fiir das ideale Reformat und fiir das 1. Modellreformat
in Abhingigkeit des O/C-Verhiltnisses und der Temperatur, Az= 16cm2, VP “Anode =150

ml/min, Yz ein =52%. YH2,eins YCO,eins YCO2,eins YH20,ein €Ntsprechend Gleichgewichtszusammen-
setzung, da=1,5mm , Verkokungsdauer: t=2h

0,0020 .
: '. -®- Y ,.,=0%, T=650C
0,0015 '. ~ Yo = 0.1 %, T=650C
> AN : -0 Y p=0%, T=750C
o \ " | -0 Y4p=01% T=750C
> \ \
& 00010 \ |
w \ .
> N .
E : N \
5 SN N
@ 0,0005 - ~
£ N
s | % \\\\
Q S S __\n--____\ AN
0,0000 S S SN L .

O/C

Abbildung 6.18 Kohlenstoffausbeute fiir das ideale Reformat und fiir das 1. Modellreformat
in Abhingigkeit des O/C-Verhiltnisses und der Temperatur. Das Diagramm zeigt einen ver-

groferten Ausschnitt von Abbildung 6.17 im Bereich von Y¢ < 0,005. Bedingungen s. Abbil-
dung 6.17
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6.2.4 Elektrochemische Degradation unter Variation der Betriebsbedingungen

Der Einfluss der Reformatzusammensetzung auf die elektrochemische Leistungsfihigkeit
einer Einzelzelle wurde bei Temperaturen von 7 = 650, 750, 850°C untersucht. Die Versuche
wurden bei einer Anfangszellspannung von 0,8 V und einer konstanten elektrischen Strom-
dichte iiber eine Versuchsdauer von jeweils >8h durchgefiihrt (s. Kap. 4.5). Nach jeder Mes-
sung wurde eventuell gebildeter Koks mit Wasserdampf / Wasserstoff vergast (s. Kap. 4.4).
Uber den zeitlichen Verlauf der Zellspannung kann die Rate einer auftretenden Degradation
ermittelt werden. Abbildung 6.19 zeigt die Zellspannung einer FZJ ASC im galvanostatischen
Betrieb bei 7' = 650°C mit und ohne Ethin. Es zeigt sich, dass mit 0,1% Ethin bereits nach 4
Stunden ein starker Abfall der elektrischen Spannung auftritt. Uber 8h Betriebsdauer sinkt die
Zellspannung auf 96,4% der Anfangsspannung. Nach Vergasung des gebildeten Kokses konn-
ten bei anschlieBender Beaufschlagung mit Reformat wieder 99% der Anfangsleistung er-
reicht werden. Liegt kein Ethin im Reformat vor, so degradiert die Zelle nicht. Der letztge-
nannte Versuch wurde auf 50h ausgeweitet, auch in diesem Zeitraum konnte keine Degradati-
on der Zellleistung beobachtet werden. In Tabelle 6.1 ist eine Ubersicht iiber die durchgefiihr-
ten Versuche und den Beginn starker Degradation (hier fiir AU/At > 1 mV/h) dargestellt. Es
zeigt sich, dass in den untersuchten Zeitrdumen die Zelle nur bei 7= 650°C degradiert. Durch
eine Reduktion der Ethin-Konzentration von 0,1% auf die Hilfte kann der Zeitraum, bis die
Degradationsrate den Vergleichswert von 1 mV/h iiberschreitet, um einen Faktor 3 erhoht

werden.
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Abbildung 6.19 Einfluss des Ethinstoffmengenateils auf die Zellspannung in Abhingigkeit
der Zeit, die Gaszusammensetzung entspricht. Der des idealen Reformates (yC,H,=0) bzw.

des 1, Modellreformates (ycom2=0,1%), Az= 16cm?2, Ve “Anode =150 ml/min, da=1,5mm

Tabelle 6.1 Elektrochemische Degradation im Betrieb mit dem 1. synthetischen
Modellreformat mit variablem Ethin-Gehalt und yco = 22%, yu, = 20%, yuro = 3%, ycor=3%,
Rest: N, Az= 16cm?2, V¢0An0de =750 ml/min, da=1,5mm

Temperatur Stoffmengenanteil | Betriebsdauer Kohlenstoff Zeit t bis
Yo detektiert (AU/At> 1
mV/h)
850°C 0.05% 8h nein >8h
0.10% 8h Nein >8h
0.25% 8h ja >8h
750°C 0.05% 8h ja >8h
0.10% 8h ja >8h
0.25% 8h ja >8h
650°C 0.10% 8h ja 4h
0% 50h ja >50h
0.05% 24h ja 13h
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6.2.5 Untersuchung des Mechanismus der elektrochemischen Degradation durch
Kohlenstoff

Um zu untersuchen, wodurch die elektrochemische Degradation im Betrieb mit Ethin-
haltigem Reformat bei 650°C entsteht, wihrend in idealem, ethinfreiem Reformat iiber 50h
keine Anderung der Leistungsfihigkeit beobachtet wurde, wurden weitere Versuche iiber je-
weils 10h Betriebsdauer durchgefiihrt. Dabei wurde eine Zelle bei 7 = 650°C und j = 300
mA/cm® mit idealem Reformat betrieben. Eine zweite Zelle wurde mit dem 1.synthetischen
Modellreformat (mit ycope = 0,1%) bei gleicher Temperatur und Stromdichte wie die erste
Zelle betrieben. Um anschlieend die Kohlenstoffablagerungen analysieren zu konnen, muss-
te eine Vergasung des Kohlenstoffs mit H, in der Abkiihlphase vermeiden werden. Daher

wurden die Zellen nach dem Betrieb in Stickstoff abgekiihlt.

In Abbildung 6.20 a) ist die Oberfldche der in idealem Reformat ausgelagerten Zelle abgebil-
det. Mit bloBem Auge sind hier keine Ablagerungen zu erkennen. Abbildung 6.20 b) zeigt
eine REM-Aufnahme der Anodenbruchfliche aus dem Eingangsbereich. Bei dieser mit dem
Inlens-Detektor aufgenommenen Bruchfldche konnen hell und dunkel erfasste Korner unter-
schieden werden. Dieses Phdnomen wurde bereits in [109] beschrieben. Die hellen Korner
sind die Ni-Phase, wihrend die dunklen Korner YSZ oder auch kohlenstoffhaltige Ablage-
rungen sein konnen. Es zeigt sich weiterhin, dass im unteren Bereich weniger helle Koérner zu
erkennen sind, also weniger freie Ni-Oberflidche vorhanden ist, als im restlichen Volumen des
Anodensubstrates. Bei hoherer VergroBerung in Abbildung 6.21 a) sind in diesem Bereich
statt der Ni-Korner eher unregelméBig geformte Korner erkennbar. Diese bestehen aus Ni-
Kornern, die von ,,umhiillendem* Kohlenstoff (s. Kap. 3.2) umschlossen sind. In Abbildung
6.21 b) sind auerdem kleine Partikel auf den Ni-Ko6rnern erkennbar, die aus den Ni-Kornern
herausgebrochen worden sind. Diese sind durch Whisker-Kohlenstoff (s. Kap. 3.2) entstan-
den. Dieser Koksbildungsmechanismus ist irreversibel und fiihrt durch das Herausbrechen der
Ni-Partikel zu einer Schidigung der Anodenmikrostruktur. Die Schidigung ist jedoch nach 10
bzw. 50 h Betrieb zu gering, um sich negativ auf die Leistungsfahigkeit der Zelle auszuwir-

ken, so dass wie oben beschrieben, kein Absinken der Zellspannung beobachtet wird.

Auf der Anodenoberfliche der Zelle, die iiber 10h mit dem 1. synthetischen Modellreformat
betrieben wurde, sind Abbildung 6.22a) bereits mit bloBem Auge schwarze und graue Abla-
gerungen erkennbar. Die schwarzen Ablagerungen haben keine feste Verbindung zur Ano-

denmikrostruktur. Daraus lédsst sich schlieBen, dass diese aus Kohlenstoff bestehen, der in der
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Gasphase gebildet worden ist. Die REM-Analyse der Anodenmikrostruktur unterhalb des
schwarzen Kohlenstoffes aus Bereich 1 zeigt, dass sich Whisker-Kohlenstoff gebildet hat
(Abbildung 6.22b). Dabei sind die Fiden der Whisker deutlich ldnger, als die Fiden, die an
der mit idealem Reformat betriebenen Zelle (s. Abbildung 6.21 b) gefunden wurden. Die
grauen Ablagerungen in Bereich 2 aus Abbildung 6.22. wurden im EDX untersucht
(Abbildung 6.23a)). Dabei zeigt sich, dass diese aus Nickel, Zirkonium und Sauerstoff, also
Anodenmaterial bestehen. Dieses wurde durch den Whisker-Kohlenstoff aus der Anode

herausgebrochen.

Theoretisch kann in stark kohlenstoffhaltigen Gasen auch Ni-Carbid gebildet werden. Die
Berechnung der NizC-Ausbeute im thermodynamischen Gleichgewicht zeigt jedoch, dass die
Bildung dieser Komponente thermodynamisch unter den berechneten Temperaturen nicht
moglich ist (Abbildung 6.23b). Dies deckt sich mit den Beobachtungen von Rostrup-Nielsen
[65], der fiir den in dieser Arbeit relevanten Temperaturbereich ebenfalls keine Ni-Carbid-

Bildung beobachtet.

a) b)
Abbildung 6.20 (a) Bild und (b)Mikrostrukturaufnahme (Bruchflidche) des Anodensubstrates
der tiber 10h in idealem Reformat bei T = 650°C ausgelagerten Zelle
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Abbildung 6.21 Mikrostrukturaufnahmen (Bruchflidche) des Anodensubstrates der iiber 10h in
idealem Reformat bei T = 650°C ausgelagerten Zelle

< ,
Strémungsrichtung

a) b)

Abbildung 6.22(a) Bild und (b)Mikrostrukturaufnahme (Bruchfliche) des Anodensubstrates
einer Zelle, die tiber 10h im 1. synthetischen Modellreformat bei T = 650°C ausgelagert wur-
de
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Abbildung 6.23 (a) EDX-Aufnahme und (b) Nicarbid (Ni3C)-Ausbeute im thermodynami-

schen Gleichgewicht bei Einsatz des 1. synthetischen Modellreformates

Aus den beschriebenen Beobachtungen lisst sich schlussfolgern, dass im Betrieb mit Ethin-
freiem Reformat umbhiillender Kohlenstoff und Kohlenstoffwhisker entstehen. Das Wachstum
letzterer ist aber so langsam, dass die Schidigung der Anodenmikrostruktur zu gering ist, um
sich bei Betriebsdauern von t < 50h auf die elektrochemische Leistungsfahigkeit der Zelle
auszuwirken. Laut Alstrup et al. wird die Bildung von Whiskern aus CO in Anwesenheit von
H; durch die Geschwindigkeit der CO-Disproportionierung bestimmt [124]. Dagegen liuft die
Ethinzersetzung deutlich schneller ab, so dass bei Anwesenheit von Ethin das Whisker-
Wachstum durch die C-Diffusion durch das Ni bestimmt wird [76]. So entstehen aus C,H, im
gleichen Zeitraum Whisker mit deutlich groBerer Linge und groBerem Durchmesser, deren
vergleichsweise schnelles Wachstum im Eingangsbereich der Zelle zu einer deutlich stirkeren
Schidigung der Anodenmikrostruktur als das Wachstum der Whisker fiihrt, die aus CO gebil-
det werden. Des Weiteren wird aus dem Ethin Kohlenstoff in der Gasphase gebildet, durch
den die Poren des Anodensubstrates verstopft werden und auch die Anode vom Ni-Netz an-
gehoben wird. Der Gasphasenkohlenstoff, der sich dazwischen befindet, besitzt eine deutlich
geringere elektrische Leitfihigkeit als das Ni ( 6.~ 1-10” S/cm ), so dass durch den erhohten
ohmschen Widerstand eine niedrigere Leistung entsteht. Um diese Vermutung zu verifizieren,
wurden Impedanzmessungen an einer Zelle im Betrieb mit Reformat mit einem Ethin-
Stoffmengenanteil von ycomz = 0,1%, einem CO-Stoffmengenanteil von yco =22% und mit

einem H,-Stoffmengenanteil von yu»=20% bei T = 650°C durchgefiihrt. Rest: N»
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Diese Gaszusammensetzung begiinstigt die Koksbildung stédrker als die durchgefiihrten Unter-
suchungen mit synthetischem Modellreformat, da kein HO bzw. CO, zugegeben wird. Daher
ist zu erwarten, dass die Effekte deutlicher auftreten werden Die Zelle mit einer Elektroden-
fliche von Az= 1 cm” wurde zwischen den Impedanzmessungen mit einer Stromdichte von
j=0,3 A/cm” belastet. Tabelle 6.2 zeigt die Ergebnisse fiir den ohmschen Widerstand und fiir
den Gesamtwiderstand. Die Impedanzkurven sind in Anhang C.1 dargestellt. Dabei muss be-
riicksichtigt werden, dass eine Impedanzmessung ca 80 Minuten dauert. Uber der Dauer der
Messung kann sich der Zustand der Zelle verdndern. Es wird so vorgegangen, dass die Mes-
sung der Impedanzen bei hohen Frequenzen begonnen und die Frequenz dann schrittweise
reduziert wird. Damit werden der ohmsche Widerstand zu Beginn und der Gesamtwiderstand
am Ende der Messung ermittelt. Die Leerlaufspannung Uy wurde am Ende der jeweiligen
Impedanzmessung aufgenommen. Es zeigt sich, dass der ohmsche Widerstand von der ersten
bis zur 5. Messung um 0,42 Q -cm” zunimmt und die Leerlaufspannung, die vor der Messung
1091 mV betrug, um 66 mV abnimmt. Der Anstieg des ohmschen Widerstandes ldsst darauf
schliefen, dass durch die gebildete Koksschicht ein zusétzlicher elektrischer Widerstand ver-
ursacht wird. Die Abnahme der Leerlaufspannung kann nur auf eine Anderung der Gaszu-
sammensetzung, die an der Anode anliegt, zuriickgefiihrt werden. Der Gesamtwiderstand
konnte in der 1. Messung nicht ermittelt werden, da hier kein scharfer Schnittpunkt der
Impedanzkurve mit der reellen Achse gefunden werden konnte (s. Anhang C.1). Es zeigt sich
aber, dass seine Zunahme von Messung zu Messung geringer ist als die Zunahme des ohm-
schen Widerstandes, so dass folglich der Polarisationswiderstand mit der Zeit abnehmen
muss. Diese Abnahme kann durch eine Erhohung des Wasserdampfanteils erfolgen [118].
Dieser Effekt und die Abnahme der Leerlaufspannung deuten darauf hin, dass Sauerstoff aus
der Umgebung an die Anode gelangt und so das Brenngas oxidiert. Die Ursache hierfiir liegt
in der oben vermuteten Anhebung der Zelle durch den Kohlenstoff, wodurch die anodenseiti-

gen Undichtigkeiten erhoht werden.
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Tabelle 6.2 In Impedanzmessungen ermittelte Widerstinde und Leerlaufspannungen im Be-
trieb einer Einzelzelle mit 1 ¢cm” Elektrodenfliche bei yeo =22%, ym=20%, yC2H2=0,1%,
Rest: N, T'=650°C, j =300mA/cm?. tstare Und 1., bezeichnen den Startzeitpunkt und den End-

zeitpunkt der jeweiligen Impedanzmessung

EIS -
Messung Ronwm (tstar)/ | Rges (tena)/
Nr. fyare/MIN | feng/min | Q-cm® Q-cm® | Up(teng)/ mV
0 0 - - 1091
1 13 120 0,31 - 1038
2 155 232 0,57 1,84 1040
3 267 344 0,627 1,9 1038
4 409 486 0,68 2,045 1029
5 548 625 0,73 1,92 1025

6.2.6 SOFC-Betrieb unter stabilen Bedingungen

Aus den oben beschriebenen Untersuchungen ergibt sich die Notwendigkeit, die
Reformatqualitédt zu verbessern. Dies kann in einem SOFC-System, in dem der Kraftstoff in
der POX umgewandelt wird, zum einen durch eine Erhohung des O/C-Verhiltnises (durch
eine Erhohung der Luftzahl im Reformer und durch eine Erh6hung des Sauerstoffgehalts im
Rezyklat) erfolgen, wodurch sich die thermodynamische Kohlenstoffbildungsgrenze zu nied-
rigeren Temperaturen verschiebt (z. B. bei O/C=1,74 auf Tgen, = 620°C ). Des Weiteren soll-
te der Ethin-Gehalt gesenkt werden, da ein signifikanter Einfluss des Ethin-Gehalts auf die
Degradation der Zelle besteht. In Kapitel 6.2.3 wurde gezeigt, dass die Kohlenstoffausbeute
bei 650°C mit idealem Reformat im Bereich von O/C > 1,74 durch eine Erh6hung des O/C-
Verhiltnisses nicht mehr signifikant gesenkt werden kann.

Die ersten Untersuchungen zur Langzeitstabilitit der Zelle in der Betriebsphase unter erh6h-
tem O/C-Verhiltnis erfolgten daher bei O/C=1,74, um zu iiberpriifen, ob bei diesen Bedin-

gungen trotz Kohlenstoffbildung ein stabiler Betrieb moglich ist. Dabei wurde die Zelle tiber
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150 h mit einem Gasgemisch beaufschlagt, dessen Zusammensetzung dem Reformatgemisch
im thermodynamischen Gleichgewicht bei einer Temperatur von 7T = 650°C, O/C=1,74 ent-
spricht. Zusitzlich wurden 100 ppm Ethin zugegeben, da von Sawady [106] gezeigt wurde,
dass der Gehalt an Kohlenwasserstoffen im Reformat bei diesem O/C-Verhaltnis auf Werte
kleiner 100 ppm gesenkt werden kann. Abbildung 6.24 zeigt den Verlauf der Arbeitsspannung
tiber 150h Betrieb bei einer Temperatur von 650°C und einer Stromdichte von 150 mA/cm’.
Es zeigt sich, dass unter den betrachteten Bedingungen ein stabiler Betrieb iiber 150 h mog-
lich ist. Allerdings wurden in der anschlieBenden Vergasungsphase mit Wasserdampf peaks in
den CO- und CO,-Konzentrationen detektiert. Dies deutet auf Kohlenstoffbildung hin. In die-
ser Messung konnte aber keine Aussage iiber den Ort gemacht werden, an dem die Kohlen-

stoffbildung auftritt.

1,2 ————— 11
Ausfall der Strom-/Spannungsquelle
> 1,0+ /Jnterbrechung der Gasversorgung
~
)
2 0,84
C b
S I
c
c
S
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ko]
N
0,4 -
0,2 —TT

M 1 M 1 M 1
0 20 40 60 80 100 120 140
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Abbildung 6.24 Beaufschlagung einer Zelle iiber # = 150h mit Modellreformat bei der Gleich-
gewichtsgaszusammensetzung fiir O/C=1,74, H/C=1,84 und zusitzlich yc>,=100 ppm, T =
650°C, Az = 16cm’

Nach Ausbau der Zelle konnten sowohl an der Substratoberfliche (s. Abbildung 6.25), als

auch in REM-Analysen keine Anzeichen fiir eine Schidigung der Anodenstruktur gefunden

werden.
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Abbildung 6.25 Aufsicht auf die Substratoberfliche der Zelle nach 150h Betrieb in
Modellreformat bei O/C=1,74, H/C=1,84, yc212=100 ppm, T = 650°C

Da in diesem Versuch Kohlenstoffbildung detektiert wurde, wurden weitere Messungen an
einer FZJ ASC bei einem O/C-Verhiltnis von O/C= 1,85 iiber + = 110h, bei sonst gleichen
Bedingungen wie bei der vorherigen Messung, durchgefiihrt.

Auch unter diesen Bedingungen konnte ein stabiler Betrieb gewihrleistet werden (s. Abbil-
dung 6.26). Nach der Messung wurde keine Kohlenstoffvergasung durchgefiihrt, sondern die
Zelle in Stickstoff anoden- und kathodenseitig auf Raumtemperatur abgekiihlt. Nach Ausbau
der Zelle zeigte sich, dass Koks im Anodengasverteiler abgelagert worden ist (s. Abbildung
6.27). Auf der Zelle wurden auch in REM-Aufnahmen keine kohlenstoffhaltigen Ablagerun-
gen gefunden, an der Unterseite des Ni-Netzes zeigten sich aber Ablagerungen (Abbildung
6.28). Da die Ablagerungen nur auf der Unterseite des Netzes gefunden wurden, ist davon
auszugehen, dass diese aus dem Anodengasverteiler mitgerissen worden sind. Diese Ergeb-
nisse zeigen, dass trotz Koksbildung ein stabiler Betrieb tiber 150h bei T =650°C moglich ist,
sofern das O/C-Verhiltnis auf Werte groBer gleich O/C =1,74 angehoben wird. Allerdings ist
die Koksbildung im Gehéduse auch bei diesen Bedingungen nicht ausgeschlossen, so dass iiber
langere Zeitraume eine Regenerationsphase eingeplant werden sollte, in der bei hoherem O/C-

Verhiltnis die Ablagerungen vergast werden.
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Abbildung 6.26 Beaufschlagung einer Zelle tiber = 110h mit Modellreformat bei der Gleich-
gewichtsgaszusammensetzung fiir O/C=1,85, H/C=1,84 und zusitzlich yc>x>=100 ppm, T =
650°C, Az = 16cm’

RuBbildung in Gasvertei
vor der Zelle

Strémungsrichtung

Abbildung 6.27 anodenseitiger Gasverteilungsblock nach 110h Betrieb bei O/C =1,85
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a) b)
Abbildung 6.28 a) Anode und b) Unterseite des Ni-Netzes nach 110h Betrieb bei O/C =1,85

6.3 Grundlagenuntersuchungen zur Kohlenwasserstoff-Umsetzung an ei-

ner Einzelzelle

Die im Folgenden dargestellten Untersuchungen wurden an dem Messplatz Typ B durchge-
fiihrt (s. Kap. 4.1). In Kap. 6.3.1 wird zunichst der Methanumsatz im Betrieb mit simuliertem
Kraftstoffreformat, also bei niedrigen Methaneingangsstoffmengenanteilen (ycns <2%) und T
< 750°C untersucht. Unter diesen Bedingungen kann Methan entlang der Zelle erzeugt wer-
den. Im darauf folgenden Kapitel wird bei 7> 750°C die interne Reformierung des Methans
behandelt. Alle Untersuchungen wurden an FZJ ASCs mit 1mm Substratdicke durchgefiihrt.
Kap. 6.3.3 behandelt die Ermittlung einer Formalkinetik fiir die Umsetzung von Methan aus

den Messergebnissen.

6.3.1 Umsetzung von Methan im SOFC-Betrieb mit Kraftstoff-Reformat

Der Methanumsatz wurde fiir das zweite synthetische Modellreformat mit ycps=0,001 und
zusdtzlich mit ycps=0,01 fiir die Temperaturen 7= 600, 625, 650, 675, 700, 750 und 850°C
am Austritt einer 4 cm langen Zelle untersucht. Fiir die zwei Temperaturen 7= 650°C und 7 =

750°C wurde der Umsatz auch an 5 Punkten entlang der Zelle gemessen. Dabei wurde bei T =
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650°C ein Methanstoffmengenanteil von ycys=0,1% und bei T = 750°C an Methanstoffmen-

genanteil von ycns=1% eingestellt (s. Abbildung 6.29)

Bei 7= 750 °C und dem hoheren Methananteil wird das zugefiihrte Methan entlang der Zelle
umgesetzt, wihrend bei 7 = 650°C und einer niedrigeren Methaneintrittsanteil ein negativer

Umsatz beobachtet wird, also Methan entlang der Zelle gebildet wird.

1,0 i ! i i i i
1 |YcHaein= 0,01 __e--" 77"
0,5 _T=e -7 i
’ __e-—" -o- 750°C
I o0 -7 -m- 650°C
_,’:,r S S YCH4,ein= 0,001
© -0,5 .
€ 1 i
E -1,0 e
= i 8
g _115 \\\\
20 —
4

0 10 20 30 0

Abstand vom Gaseinlass, x / mm

Abbildung 6.29 Methanumsatz entlang der Anode fiir ymoein = 0,06, Yc02.6in=0,1, YcO.ein
=0,15, yu2.in=0,17, Rest: N, fiir 2 Temperaturen, vei, = 1,08 m/s, j =0

Nach den Ausfithrungen in Kap. 3.1.2 ist der Betrag des (negativen ) Methanumsatzes umso
hoher, je niedriger die Temperatur und je niedriger der Methaneintrittsstoffmengenanteil ist.
Bei T = 650°C und ycpa,.in = 0,001 liegt der Gleichgewichts-Wert bei Xcpy = -2,66, fiir 750°C
und ycuaein = 0,01 betrdgt der Methanumsatz bis zu Erreichen des thermodynamischen
Gleichgewichts Xcpy = 0,98. Diese Werte werden so bei der eingestellten Verweilzeit nicht
erreicht.

In Abbildung 6.30 ist der Methanstoffmengenanteil am Zellaustritt bei 7 = 600°C fiir eine
Variation der Eingangsgaszusammensetzung dargestellt. Dabei wurde, um Koksbildung zu

vermeiden, im 2. synthetischen Modellreformat der H,O-Gehalt am Zelleintritt auf yz20=10%

erhoht. Es zeigt sich, dass eine Erhohung der H,-, H;O und CO-Anteile zu der nach der
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Gleichgewichtslage zu erwartenden Reaktion fiihrt: Eine Erhohung der Anteile von CH4 und
H,O fiihrt zu einem hoheren CH4-Umsatz, dagegen wird der Betrag des Umsatzes im negati-
ven durch eine Erhohung der Stoffmengenanteile von H, und CO erhoht. Bei einer Erhhung
des Methaneintrittsstoffmengenanteils von 0,1 auf 2% nihert der Umsatz sich einem Wert von
Xcua = 0 an, da unter diesen Bedingungen die Eintrittsgaszusammensetzung sich der Gleich-

gewichtszusammensetzung angleicht.
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Stoffmengenanteil der Komponente i am Zelleintritt, y; o,

Abbildung 6.30 Methanumsatz am Anodengasaustritt einer Zelle mit 16 cm’ Elektrodenfliche

bei 7 = 600°C. Bei der Variation der entsprechenden Komponente wurden die Stoffmengen-

anteile der anderen Komponenten entsprechend der Zusammensetzung ycps = 0,001, ymo =

0,1, yco2=0,1, yco =0,15, yg2=0,17 konstant gehalten, die Differenz wurde durch den Stick-

stoffanteil ausgeglichen, vein = 1,08 m/s, lanode = 40 mm

Wie aus den Gleichgewichtsberechnungen in Kap. 3.1.2 ersichtlich ist, ist bei hoheren Tem-
peraturen die Reformierungsreaktion thermodynamisch begiinstigt. Bei Zugabe des 2. synthe-
tischen Modellreformats wird bei 7 =750°C im Gleichgewicht ein Umsatz von 82% und so-
mit am Austritt ein Stoffmengenanteil von ycpy qus = 0,018% erzielt. Da diese Konzentrationen

fiir die Leistungsfihigkeit der Zelle nicht relevant sind, wird im nédchsten Kapitel fiir die Un-
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tersuchungen im Temperaturbereich ab 750°C ein hoherer Methaneintrittstoffmengenanteil

eingestellt (ycrgein = 1 — 10%).

6.3.2 Untersuchungen zum Umsatz von Methan im Temperaturbereich von 750
bis 850°C

Fir T > 750°C ergeben sich im thermodynamischen Gleichgewicht unter den betrachteten
Bedingungen nur positive Umsitze, das heilit, dass die Reformierungsreaktion in Richtung
der Stoffe CO und H; ablduft. Die Gleichgewichtskonstante nimmt unter diesen Bedingungen
einen Wert von Kref >49 an, so dass eine Anderung der Eintrittsstoffmengenanteile von CO
und H, einen vernachlédssigbaren Einfluss auf den Methanumsatz besitzt. Daher wurden in
diesem Temperaturbereich nur der Eintrittsstoffmengenanteil von CHy fiir ycpaein = 5, 10 und
20% und das S/C-Verhiltnis von S/C =1 bis 3 variiert. In Abbildung 6.31 ist der Methanum-
satz am Zellaustritt iiber dem Waserdampfstoffmengenanteil am Zelleintritt fiir 7 = 750 °C
und 7 = 850 °C aufgetragen. Bei T = 850°C erreicht der Umsatz unter den betrachteten Be-
dingungen einen Wert, unabhédngig vom Wasserdampfstoffmengenanteil, von Xcus = 93%.
Damit werden die Gleichgewichtswerte von Xcpy = 95% (fiir S/C=1) und von Xcps= 99% (fiir
S/C = 3) nicht ganz erreicht. Bei T = 750°C liegt der Methanumsatz im Bereich von Xcpy =
80-82% unter den betrachteten Bedingungen, was ebenfalls niedriger ist als die Gleichge-

wichtswerte von 93% fiir S/C=1 und von 98% fiir S/C=3.

Fiir die Abhingigkeit des Umsatzes vom Methanpartialruck zeigt sich in Abbildung 6.32, dass
der Methanumsatz bei T = 850°C nicht vom Methaneintrittspartialdruck abhingt, wéahrend bei
T = 750°C eine Abnahme des Methanumsatzes iiber 5%-Punkte mit steigendem Methanein-

trittsstoffmengenanteil zu beobachten ist.

Durch eine Erhohung der Verweilzeit kann der Umsatz weiter erhoht werden. Dies wurde
erreicht durch eine Verringerung der Stromungsgeschwindigkeit am Eintritt von vej,=1,08 m/s
auf v,n=0,39 bzw. v,;,=0,78 m/s. Abbildung 6.33 zeigt die Abhingigkeit des Umsatzes von
der Verweilzeit. Es zeigt sich, dass bis kurz vor Erreichen des Gleichgewichts-Umsatzes ein
starker Anstieg des Umsatzes mit steigender Verweilzeit erfolgt. Bei hoheren Verweilzeiten
kann der Umsatz leicht oberhalb des Gleichgewichtsumsatzes liegen. Die Differenz des ge-

messenen Umsatzes zum Gleichgewichtsumsatz liegt dabei jedoch im Rahmen des Mess-
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fehlers (s. Kap. 6.6.1), so dass hier nicht davon auszugehen ist, dass in den Experimenten ein

signifikant hoherer Umsatz als der Gleichgewichtsumsatz erreicht wurde.
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Abbildung 6.31 Methanumsatz am Anodengasaustritt in Abhéingigkeit des Wasserdampfein-
trittsstoffmengenanteils bei ycpaein = 0,1, Yc02.6in=0,1, Yco.ein =0,15, yi2.in=0,17, Rest: N, fiir

2 Temperaturen, vej, = 1,08 m/s, T =37 ms
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Abbildung 6.32 Methanumsatz am Anodengasaustritt in Abhédngigkeit des Methaneintritts-
stoffmengenanteils bei yuoein = 0,3, Yc02.6in=0,1, Ycoein =0,15, Ym2.in=0,17, Rest: N, fiir 2

Temperaturen, vei, = 1,08 m/s, T=37 ms
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Abbildung 6.33 Methanumsatz in Abhingigkeit der Verweilzeit mit ymoen = 0,3,
YcH4,ein=0,1, ¥c02,ein=0,1, Ycoein =0,15, yH2,in=0,17, Rest: N fiir 2 Temperaturen

6.3.3 Ermittlung einer Kinetik fiir die Leitkomponente Methan

Anhand der oben beschriebenen Messungen wurde mit Hilfe des isothermen Einzelzellmo-
dells (s. Kap 5.1) eine Kinetik fiir die Methanumsetzung ermittelt. Fiir die oberflichenbezo-

gene Reaktionsrate g, wurde der folgende Ansatz gewéhlt:

3
n m p 258 ‘p WS
qr = kpCH4,spH20,s : 1_ = <2 (61)
Kref : pH20,s : pCH4,s
mit
-E

k=k,ex - 6.2

exp 1) 62)

K,.r bezeichnet die Gleichgewichtskonstante der Reformierungsreaktion, fiir die sich aus der

Thermodynamik der folgende Ansatz ergibt:

~223 1
K .=110" -exp| ———mel 6.3
ref p( RT j ( )
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Diese Gleichung wurde durch einen fit an die mit dem Prozesssimulationsprogramm Aspen

Plus® ermittelten Daten erhalten.

Die Werte fiir kg, E4, n and m wurden bestimmt durch Anpassen der simulierten Werte an die
Messergebnisse unter Minimierung der Summe der Fehlerquadrate [125]. Dabei wurde zu-
nichst die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante & fiir jede Temperatur ermittelt und anschlie-
Bend die Werte fiir kp und E4 durch einen fit von GI (6.2) an die erhaltenen Werte von k be-
stimmt. In Abbildung 6.34 sind die Werte fiir die erhaltene Reaktionsgeschwindigkeitskon-
stante k aufgetragen. Tabelle 6.3 enthilt die Werte fiir die Parameter ko, E4, n und m. Dabei ist

ko auf die gesamte Anodenoberfliche bezogen.

Tabelle 6.3 Werte der Parameter kg, Ea, 7 und m

5 Ea/
Temperatur /°C ko/ (mol/(s-m™-bar)) n m
(kJ/mol)
600 - 750 856 61 1 0
750 - 850 22 30 1 0

Die Kurve in Abbildung 6.34 zeigt einen Knick bei 7= 750 °C, was zu einer niedrigeren
scheinbaren Aktivierungsenergie im Temperaturbereich von 750 bis 850°C im Vergleich zur
Aktivierungsenergie im Bereich von 600-750°C fiihrt. Mogliche Ursachen fiir dieses Verhal-
ten konnen durch eine Diffusionslimitierung im pordsen Substrat begriindet sein, die in Kap
6.6.2 behandelt werden. Daher wurde fiir die Ermittlung der Kinetik der gesamte Temperatur-

bereich in zwei Bereiche fiir T=600 bis 750°C und fiir T=750 bis 850°C aufgeteilt.

Die grofite Abweichung fiir die aus den Messwerten erhaltene Reaktionsgeschwindigkeits-
konstante k und fiir die simulierte tritt bei 7 = 675°C auf. Die relative Abweichung betrigt bei
dieser Temperatur 24%. der Grund hierfiir liegt zum einen an Sauerstoff, der iiber Undichtig-
keiten an die Anode gelangt und zusitzliches Methan oxidiert. Bei dieser Temperatur sind die
Stoffmengenanteile von CH4 am Anodengasaustritt in den Messungen kleiner als 0,1%. Bei
diesen geringen Methangehalten machen sich auch kleine Sauerstoffanteile von yp,=0,1%
relativ stark bemerkbar, durch die neben H, und CO auch das Methan zusitzlich oxidiert

wird. Des Weiteren liegen hier die Eintrittsstoffmengenanteile von Methan nahe an den
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Gleichgewichtswerten (vgl. Kap.3.1.2, Abbildung 3.6.), so dass sich unter diesen Bedingun-
gen zusitzlich auch der Fehler in der Berechnung der Gleichgewichtskonstante am stédrksten
bemerkbar macht (vgl. Kap 6.6.2). Aus diesen Griinden wurde der Wert fiir die Rektionsge-
schwindigkeitskonstante k bei 7=675°C nicht in den fit der Aktivierungsenergie E4 und des

praexponentiellen Faktors ky mit einbezogen.

Abbildung 6.35 zeigt die mit dem isothermen Modell simulierten Werte fiir den Methanum-
satz im Vergleich zu den gemessenen bei 7' = 600 °C. Bei dieser Temperatur kann eine gute
Ubereinstimmung der simulierten mit den gemessenen Werten erzielt werden. Die Tempera-
turabhédngigkeit des Methanumsatzes ist in Abbildung 6.36 dargestellt. Es zeigt sich, dass fiir
Ycr4,ein = 0,1% der gemessene Methanumsatz bei 7' = 686°C zu null wird. Fiir das thermody-
namische Gleichgewicht wird der gleiche Wert fiir den Umsatz bei T = 695°C erhalten. Die
Ursache fiir das Auftreten dieser Differenz wird in Kapitel 6.6.2 diskutiert. Fir ycpyein = 1%
verschiebt sich der gemessene Wert der Temperatur bei Xcps=0 zu Tgren,=625°C. Der Gleich-
gewichtswert wird unter diesen Bedingungen fiir Xcps=0 bei T = 612°C erreicht. Da ohne
Beriicksichtigung der am stéirksten fehlerbehafteten Werte bei den Temperaturen 700 und
675°C die mittlere Abweichung fiir die von 600 bis 850°C simulierten Werte 7 % betragt,

kann die Temperaturabhiingigkeit jedoch mit ausreichender Genauigkeit berechnet werden.

Bis jetzt wurden in der Simulation nur die Methanumsitze am Zellaustritt betrachtet. Die Ab-
hingigkeit von der Verweilzeit kann zum einen iiber den Ort der Messstelle (1-4cm) und iiber
eine Variation der Stromungsgeschwindigkeit (0,39...1,56 m/s) ermittelt werden. Die Ver-

weilzeit berechnet sich dabei zu

T = X
CY(x) (6.4)

Mit der iiber x gemittelten Stromungsgeschwindigkeit v(x). Die gleichzeitige Auftragung

tiber der Temperatur gelingt iiber die Einfiihrung der Damkohler-Zahl Day [126]:
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Abbildung 6.37 zeigt, dass die simulierten Werte gut die Messwerte iiber einen weiten Tem-
peraturbereich wiedergeben konnen. Dabei ist die Damkdohlerzahl bei niedrigen Temperaturen
(T<700°C) teilweise negativ, da hier die Reaktion in Richtung der Edukte CH4 und H,O ab-
lauft. Die hoheren positiven Werte ergeben sich bei hoheren Verweilzeiten und hoheren Tem-
peraturen. Unter diesen Bedingungen wird das Methan annédhernd vollstindig (Xcua=99%)
umgesetzt. Die Trends konnen qualitativ und quantitativ durch das Modell gut wiedergegeben

werden. Die genauere Fehlerbetrachtung wird in Kap. 6.6.2 durchgefiihrt.
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Abbildung 6.34 Arrhenius-Darstellung der Reaktionskonstante k fiir die Reformierungsreakti-

on. Die Symbols kennzeichnen die Messwerte, die Linien die gefitteten Werte
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Abbildung 6.35 Methanumsatz am Anodengasaustritt einer Zelle mit 16cm? Elektrodenfliche
bei T = 600°C. Bei der Variation der jeweiligen Komponente wurden die Stoffmengenanteile
der anderen Komponenten entsprechend der Zusammensetzung ycps = 0,001, ypo = 0,1,
vco2=0,1, yco =0,15, yu»=0,17 konstant gehalten, die Differenz wurde durch den Stickstoffan-
teil ausgeglichen, vei, = 1,08 m/s, T = 37 ms, Die Symbole kennzeichnen Messwerte, die Li-

nien simulierte Werte
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Abbildung 6.36 Methanumsatz am Anodengasaustritt einer Zelle mit 16 cm? Elektrodenfliche

als Funktion der Temperatur. mit yz20 = 0,06, yc02=0,1, yco =0,15, yu»=0,17, Rest Ny, vein =

1,08 m/s, T = 37 ms, Die Symbole kennzeichnen Messwerte, die Linien simulierte Werte
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Abbildung 6.37 Methanumsatz als Funktion der Damkohlerzahl Daj. Vergleich der simulier-

ten Werte mit den Messwerten. 7=600-850°C, mit yg20,¢in = 0.06, Yc02,6in=0.1, Yc0,ein =0.15,

VH2,6in=0.17, Rest: N2, vein = 1,08 m/s, lanpqe = 40 mm, v = 0,39...1,56 m/s, x = 1...4 cm Die

Symbole kennzeichnen Messwerte, die Linien simulierte Werte
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Abbildung 6.38 Stoffmengenanteile im trockenen Gas in Abhingigkeit des Ortes, 7=850°C,

VH20,6in=0,3, YcHsein= 0,1, ¥c0,ein=0,15, Yr2,6in=0,17, yc02,in=0,1, Rest: N»
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Bei T = 650...850°C wurde fiir CH, gezeigt, dass der entlang der Zelle gemessene Methan-
umsatz in den Simulationsrechnungen gut wiedergegeben werden kann. Beziiglich der Gaszu-
sammensetzung stellt sich fiir die Simulation die Frage, ob diese durch die Kinetik und die
Annahme, dass die Shift-Reaktion sich im Gleichgewicht befindet, ausreichend genau rechne-

risch dargestellt werden kann. Abbildung 6.38 zeigt den Vergleich fiir 7=850°C.

Das Minimum bzw. Maximum im ersten cm fiir CO bzw. CO, tritt durch die schnelle shift-
Reaktion auf. Der N,-Anteil nimmt entlang der Zelle ab, da sich durch die Zunahme in der

Stoffmenge durch die Reformierungsreaktion ein Verdiinnungseffekt ergibt.

Es zeigt sich hier, dass die gemessenen N>-Werte generell um bis zu 3,2%-Punkte hoher lie-
gen, als die simulierten. Dies liegt an Stickstoff, der durch Undichtigkeiten von der Kathode,
die in den Messungen mit N, gespiilt wurde, an die Anode gelangte. Die in Kapitel 6.6.2
durchgefiihrte Fehlerrechnung zeigt, dass bis zu 3%-Punkte N, an die Anode gelangen kon-
nen. Die verbleibenden 0,2% N, liegen im Bereich des Messfehlers. Durch diesen Verdiin-
nungseffekt liegen die Konzentrationen der meisten anderen Komponenten unter den simu-
lierten Werten. Die maximale Abweichung liegt unter Beriicksichtigung des Verdiinnungsef-
fektes bei der Komponente CO bei 8%. Dies liegt im Rahmen des Messfehler von +/- 6% und
den zusitzlichen 7% Fitfehler fiir den Methanumsatz unter diesen Bedingungen. Somit zeigt
sich, dass die Gaszusammensetzung sowohl bei 600°C, als auch bei 850°C mit einer fiir die
Berechnung der elektrochemischen Leistung ausreichenden Genauigkeit wiedergegeben wer-

den kann ( s. Kap. 6.6.1 zur Fehlerbetrachtung)

6.4 Validierung des elektrochemischen Modells

Ziur Validierung des in Kap. 5.1 beschriebenen elektrochemischen Modells wurden mit dem
isothermen Zellmodell U/I-Kennlinien simuliert und mit den in Kap. 6.1 experimentell ermit-
telten verglichen. Abbildung 6.39 zeigt den Vergleich bei T = 850°C. Hier ergibt sich eine
sehr gute Ubereinstimmung der simulierten mit den gemessenen Werten iiber einen weiten
Bereich der Stromdichte von bis zu j = 2 A/cm®. Bei T = 750°C zeigt sich in Abbildung 6.40,
dass die grofte Abweichung der elektrischen Leistung mit 10% bei O/C=1,24 liegt. Dieser
Wert liegt jedoch noch im Bereich des Messfehlers, der eine Spanne von bis zu 12% umfas-
sen kann [40]. Bei den anderen Kennlinien liegt die Abweichung deutlich unter diesem Wert.

Daher ist die Differenz tolerierbar. Den Vergleich der Kennlinien fiir unterschiedliche Tempe-
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raturen zeigt Abbildung 6.41. Hier zeigt sich, dass alle simulierten Kennlinien innerhalb des
Schwankungsbereichs von 12% fiir die Messungen liegen und somit eine gute Ubereinstim-
mung der Simulation mit der Messung vorliegt. Daher kann das Modell mit den in Tabelle

5.2 verwendeten Parametern fiir weitere Simulationen verwendet werden.
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Abbildung 6.39 Vergleich der simulierten (Linien) mit den gemessenen (Symbole) U/I-
Kennlinien bei 7=850°C fiir O/C=1,24; 1,91 und 2,25, Az = lem?’, ¥ @ snoqe =188 ml/min

ml/min, yn2.ein =52%. YH2.ein, YCO.cins YCO2.eins YH206in €Ntsprechend Gleichgewichtszusammen-

setzung
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Abbildung 6.40 Vergleich der simulierten (Linien) mit den gemessenen (Symbole) U/I-
Kennlinien bei T =750°C fiir O/C=1,24; 1,91 und 2,25, Az = lem?®, "' @unode =188 mil/min

ml/min, YNz ein =52%. YH2,einy YCO,eins YCO2,eins YH20,ein €Dtsprechend Gleichgewichtszusammen-
setzung
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Abbildung 6.41 Vergleich der simulierten (Linien) mit den gemessenen (Symbole) Kennlinien
bei 0/C=1,91 fiir T =650, 750 und 850°C, Az = lem?’, ¥ @ inoqe =188 ml/min ml/min, yno.ein

=52%. YH2,eins YCO,eins YCO2,eins YH20,0in €Ntsprechend Gleichgewichtszusammensetzung
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6.5 Modellierung eines APU-Stacks

In diesem Kapitel wird der Betrieb eines Stacks fiir ein APU-System mit Diesel-Reformat si-
muliert. Dabei wird das in Kap. 5.2 beschriebene Stack-Modell verwendet. Es werden die
Gaszusammensetzung, die Stromdichte, die Temperaturen des Brenngases, der Kathodenluft
und des Feststoffes sowie der elektrische Wirkungsgrad, die mittlere Stromdichte und die
Brenngasausnutzung fiir verschiedene Betriebspunkte berechnet und weiteres Optimierungs-

potential beziiglich des elektrischen Wirkungsgrades abgeleitet.

Es soll die vorgegebene elektrische Stackleistung von P,; = 3 kW im Betrieb mit idealem Die-
sel-Reformat erreicht werden. Um zu ermitteln, welche Brennstoffleistung am Stackeintritt
benotigt wird, um diesen Wert zu erreichen, wurde zunéchst eine Variation der Brennstoff-
leistung @,.s des Reformates durchgefiihrt (s. Abbildung 6.42). Da im Stack Temperaturen
von T> 650°C auftreten, wurde fiir diese Simulationen das O/C-Verhiltnis zu O/C=1,74 ge-
setzt, um einen stabilen Betrieb zu gewdhrleisten (vgl. Kapitel 6.2.3 und 6.2.6). In den Simu-
lationen wurde, wenn nicht anders erwéhnt, der Luftstrom kathodenseitig so eingestellt, dass
die Feststofftemperatur zur Vermeidung der Korrosion des Interkonnektors bei hoheren Tem-
peraturen den Wert von T ,,,=850°C nicht iibersteigt. In Abbildung 6.42 ergibt sich ein An-
stieg der mittleren Stromdichte j mit steigender Brennstoffleistung, die Brenngasausnutzung
verhilt sich gegenldufig, da der Anstieg der Stromdichte nicht proportional zur eingesetzten
Brennstoffleistung des Reformates ist und somit der hohere Reformatflu nicht durch den
hoheren Strom kompensiert wird. Aus diesem Grund sinkt der Stack-Wirkungsgrad mit stei-
gender Eingangsleistung des Reformates. Die 3 kW elektrische Leistung konnen nach den
Simulationen bei einer Brennstoffleistung von 9 kW erreicht werden. Unter diesen Bedingun-
gen liegt die Brenngasausnutzung bei U=66% und somit ist der Stackwirkungsgrad relativ
niedrig (7.=35%). Eine Verringerung des O/C-Verhiltnisses konnte zu einer geringfiigigen
Erhohung des Wirkungsgrades fithren (Abbildung 6.43). Allerdings ist hier der Spielraum
aufgrund der Koksbildung nur begrenzt (Die thermodynamische Kohlenstoffbildungsgrenze
bei T=650°C liegt bei O/C=1,68). Zur Erhohung des Stackwirkungsgrades sollte die Brenn-
gasausnutzung auf Werte von bis zu 80% erhoht werden. Dieser Wert wird annidhernd mit

U=78% bei einer Brennstoffleistung von 7 kW erreicht. Unter diesen Bedingungen nehmen
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die Stoffmengenanteile von CO und H; anndhernd linear iiber der Zelllange ab (s. Abbildung
6.44). Da die Abnahme des Kohlenstoffmonoxidanteils von der Wassergas-Shift-Reaktion

begrenzt wird, nimmt dieser langsamer ab als der Wasserstoffanteil.
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Abbildung 6.42 elektrischer Wirkunsgrad 7.;, Brenngasausnutzung Uy und Stromdichte j bei
O/C =1,76, iibrige Parameter wie in Tabelle 5.5, T ,,;=850°C
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Abbildung 6.43 elektrischer Wirkungsgrad 7;.;, Brenngasausnutzung Uy und Stromdichte j bei
H¢rej= 9 kW, iibrige Parameter wie in Tabelle 5.5, T ,,,=850°C
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Der Methananteil nimmt zunédchst im ersten Zellviertel zu und erreicht einen Maximalwert
von ycus=0,09%, der durch das Gleichgewicht der Methanisierungsreaktion bestimmt wird.
Aufgrund der entlang des Stacks in Stromungsrichtung ansteigenden Temperatur (s. Abbil-
dung 6.45 ) und des zunehmenden H,O-Anteils verschiebt sich das Gleichgewicht der Refor-
mierungsreaktion in Stromungsrichtung zunehmend in Richtung von CO und H,, so dass das
Methan im weiteren Verlauf wieder umgesetzt wird. Der Maximalwert fiir Methan ist in die-
sen Simulationen gering, wiirde die Eintrittstemperatur des Stacks allerdings weiter auf T =

600°C gesenkt werden, so konnten auch Maximalwerte von iiber 1% erreicht werden (vgl.

Kap. 6.3.1)

In Abbildung 6.45 zeigt sich, dass die Gastemperaturen sich sehr schnell der Feststofftempe-
ratur anndhern. Die Stromdicht steigt zunéchst aufgrund des Temperaturanstieges entlang der
Stromungsrichtung an, bevor sie ein Maximum durchlduft und aufgrund der sinkenden
Nernstspannung im weiteren Verlauf abnimmt. Die Nernstspannung nimmt aufgrund der
Brennstoffabreicherung entlang des Gaskanals und aufgrund der Diffusionslimitierung fiir die
Diffusion durch das Substrat ab. Wiirde der Diffusionswiderstand der Zelle weiter gesenkt
werden, so konnte das Maximum in der lokalen Stromdichte weiter zum Stackaustritt ver-

schoben und somit eine hohere mittlere Stromdichte erreicht werden.
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Abbildung 6.44 Verteilung der Stoffmengenanteile entlang des Anodengaskanals fiir Betrieb
mit Diesel-Reformat bei einer Brennstoffleistung von HCIDref=7 kW, O/C=1,76, iibrige Parame-

ter wie in Tabelle 5.5
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Abbildung 6.45 Temperatur- und Stromdichteverteilung im Stack-Betrieb mit Diesel-
Reformat bei "'®,.=7 kW, O/C=1,74

Da die in den vorhergehenden Simulationen zur Erzielung einer elektrischen Bruttoleistung
von P,=3 kW ermittelte Brennstoffleistung relativ hoch (HCIDref = 9 kW) ist und dabei nur
elektrische Stackwirkungsgade von 77,; = 35% erzielt werden konnen, sollen weitere Mal3-
nahmen untersucht werden, durch die die 3 kW Stackleistung auch bei niedrigerer Brennstoff-
leistung und somit hoherem elektrischem Stackwirkungsgrad erreicht werden konnen. Dabei
konnen die Anodensubstratdicke d4, der Anodenporendurchmesser r, der effektive Diffusi-
onsparameter W durch Erhohung der Porositidt und der ohmsche Widerstand, insbesondere
durch eine dichtere CGO-Zwischenschicht, optimiert werden. Abbildung 6.46 zeigt die Aus-
wirkung der Variation dieser Parameter auf die normierte Stromdichte bei HCIDref= 7kW. Dabei
zeigt sich, dass eine Verringerung der Substratdicke und eine Verringerung des ohmschen
Widerstandes die groBten Effekte haben, wogegen ein Erhthung des Anodensubstratporen-

durchmessers nur zu einer geringfiigigen Erhohung der Stromdichte von Aj < 3% fiihrt.
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Abbildung 6.46 Optimierung des Stackbetriebs bei einer Brennstoffleistung von “ &, =7

kW, O/C=1,74, nicht variierte Parameter wie in Tabelle 5.5, Aga.cc=konst= 4,8

Wird davon ausgegangen, dass die Substratdicke auf d4=250pum und der ohmsche Widerstand
auf die Hilfte des aktuellen Wertes reduziert werden und gleichzeitig die Porositidt von 30 auf
40% erhoht und damit auch der Diffusionsparameter ¥ um 30% erhoht werden koénnen, so
kann in den Simulationsrechnungen bei HCDref =7 kW eine elektrische Leistung von P = 3,3
kW bei einem elektrischen Wirkungsgrad von 77,; = 48% erreicht werden. Dabei ist allerdings
zu beachten, dass unter diesen Bedingungen die Brenngasausnutzung am Stack-Austritt auf Uy
= 90% steigen und so der H,-Stoffmengenanteil am Stack-Austritt auf Werte von yg2 qus < 1%
sinken wiirde. Die Auswirkungen auf die Stabilitit des SOFC-Betriebs unter diesen Bedin-
gungen sind dabei noch nicht bekannt und miissten in weiterfilhrenden Messungen ermittelt

werden.
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6.6 Diskussion der Ergebnisse und Schlussfolgerungen

6.6.1 Fehlerbetrachtung

Undichtigkeiten im Messaufbau

Durch Undichtigkeiten kann Sauerstoff in den Anodenzulauf gelangen und mit Wasserstoff zu
Wasserdampf reagieren. Dies dndert die Gaszusammensetzung. Ein weiteres Problem stellen
Undichtigkeiten im kalten Bereich der Anlage dar. Hierdurch kommt es zu einer Verdiinnung

der Gase und zu einer Verfélschung der Werte.

Die Dichtigkeit wird bei einem Wasserstoffvolumenstrom von 500 ml/min bei Betriebstempe-
ratur durch Messung der Volumenanteile an Stickstoff und Sauerstoff am Anodengasaustritt
mit dem GC {iiberpriift. Man kann davon ausgehen, dass der Stickstoff aus der Luft durch Un-
dichtigkeiten in den Anodenraum gelangt. Weiterhin ist davon auszugehen, dass der Sauer-
stoff, der aus der Luft im heiflen Bereich des Ofens stammt, sofort mit Wasserstoff zu Was-
serdampf abreagiert. Der von dem GC gemessene Sauerstoff kann deshalb nur aus Undichtig-
keiten im kalten Bereich der Anlage (vom Austritt der Messkapillaren bis zum GC, ein-
schlieBlich Kiihlfalle) stammen. Geht man von einem Sauerstoff/Stickstoff Verhiltnis der
Luft von 1 zu 3,7 aus, kann man die gesamte eingetragene Sauerstoffmenge durch Teilen des
Stickstoffanteils durch 3,7 berechnen. Durch anschlieBende Subtraktion der im kalten Bereich
ermittelten Sauerstoffmenge schlieft man dann auf die des heilen Bereichs. Bei Spiilung der
Kathodenseite mit Luft wurden bei T,.;. = 800°C am Anodenaustritt der maximale N>-Gehalt
zu 3% und der O,-Gehalt zu 0,1% ermittelt. Somit gelangen 0,8%-Punkte Sauerstoff an die
Anode, wovon 0,7%-Punkte mit Wasserstoff im heilen Bereich abreagieren. Messungen bei
Raumtemperatur und Spiilung der Kathodenseite mit Stickstoff ergaben einen O,-Gehalt von
0,2%. Davon kommen, wie oben ermittelt wurde, 0,1%-Punkte aus dem Bereich aufBerhalb
des Ofens. Folglich gelangen bei Spiilung der Kathodenseite mit Stickstoff nur noch 0,1%-

Punkte an Sauerstoff aus dem Ofen in den Anodengasraum.

Berechnung des Messfehlers

Mit Hilfe des Fehlerfortpflanzungsgesetztes soll der Fehler fiir die Kohlenstoffausbeute be-

rechnet werden. Allgemein ldsst sich der Fehler 8y folgendermafen berechnen [127]:
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oy’ = Z:‘Haa—i:j 5’%} (6.6)

Mit den in Tabelle 6.4 aufgefiihrten maximalen relativen Fehlern die bei der Vergasung auf-

treten, lasst sich die Fehler der Kohlenstoffausbeute bestimmen.

Tabelle 6.4: relative Fehler fiir die Berechnung des Fehlers der Kohlenstoffausbeute

Volumenstrom- Schwankung | Schwankung
Volumenstrom- zunahme durch | ABB-Werte von Y¢ von Y

dnderung des Undichtigkeiten Y 230 |t =120

MEC C Betrieb — Betrieb —

min min

Maximaler
relativer Feh- 2% 3% 2% 15% 2%
ler

Der Gesamtanteil an Kohlenstoff zu einem Zeitpunkt berechnet sich zu:

V() = Yoo O+ Yoo, (O + Yy (1) 6.7)

Die integrierte Flache bei der Vergasung aus dem Kohlenstoffgesamtanteil ergibt:

=lyergasung

Yo= | yelodr (6.8)

t=0
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Die Ausbeute ldsst sich iiber die Formel

N(I)Verg 7
Vo= Y, (6.9)

Betrieb " LBetrieb

berechnen.

Aus den einzelnen relativen Fehlern berechnet sich der relative Fehler der Kohlenstoffausbeu-

te fiir den Betrieb bei 7= 650°C mit idealem Reformat bei z./iep = 30 min zu:

2 - 2 = 2
AY 1 N q)Ver g Y N (I)Ver YC
YC :Y -1 LNq) - AYC,maXJ +[N < AN(I)V"&’] +{_ N(I)Qg ANq)Bem‘eh :7’3%
c C  "Betrieb Betrieb Betrieb Betrieh
(6.10)

bestimmen. Dieser Wert weicht von der Schwankung, die sich iiber 5 Zellmessungen ergab,
von 15% ab. Dies zeigt, dass zusitzlich zu den quantifizierten Fehlern weitere, nicht quantifi-
zierbare Fehler, wie der Einfluss der Mikrostruktur und Toleranzen in den
Zellabmessungenhinzukommen. Da der relative Fehler der Kohlenstoffausbeute antiproporti-
onal zur Betriebsdauer 1z, verldauft, nimmt dieser fur #g.ier = 120 min einen deutlich klei-

neren Wert von AYYc = 1,8% und fir #g.:rier = 360 min einen Wert von AY/Yc = 0,6% an.

Der Fehler des Methanumsatzes lisst sich wie folgt berechnen:

Tabelle 6.5: relative Fehler fiir die Berechnung des Fehlers des Methanumsatzes

Volumenstrom- Maximale
Volumenstrom-
Fehler | dnderung durch [ Schwankung
dnderung des
GC | Undichtigkeiten von ycpu

MFC
am Ausgang
Maximaler
relativer 2% 2% 3% 6%
Fehler
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Es gilt:

N
yCH4 ’ q)fr,aus

XCH4 =1_N— (611)

CH, ein

Der relative Fehler lautet:

AX 1 "o 2 y ’ You, | @ ’
CH, __ r,aus CH, CH, r,aus
- [ N T AyCH4] +( Nq) AN(btr,aus] +(_ N 2 t ANq)CH4,einJ

CH, XCH4 CH, ein CH, ein CH, ein

(6.12)

Nach dieser Gleichung ist somit der relative Fehler am groften fiir groe Verhiltnisse von
YcrH4 ZU N Dcrisein, also niedrige Methaneintrittstoffmengenstrome und fiir niedrige Umsitze.
Daher wurde der Fehler fiir den kleinsten eingestellten Methaneintrittsstoffmengenanteil von

0,1% ermittelt. Die Ergebnisse sind in Tabelle 6.6 aufgefiihrt.

Tabelle 6.6: relative Fehler des Umsatzes mit dem 2. synthetischen Modellreformat.

700°C 600°C 750°C

CH,

CHy 0,11 0,057 0,018

Es zeigt sich, dass der Fehler bei 700°C am groBten ist, da unter diesen Bedingungen der Um-
satz am geringsten (Xcns=34%) ist. Somit sind die Messwerte bei niedrigen (da unter diesen
Bedingungen der Umsatz im negativen betragsmifBig steigt) und hoheren Temperaturen als

700°C mit dem geringsten Fehler behaftet.
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Die Abweichung des simulierten vom gemessenen Fehler, die 64% betridgt, kann aber durch
den Messfehler alleine nicht erkldrt werden. Hierzu wird eine Betrachtung des Fehlers in den

Simulationen weiter unten durchgefiihrt.

Abweichung der gemessenen Temperatur von der wahren Zelltemperatur

Die Abweichung der gemessenen Temperatur von der wahren Zelltemperatur wurde fiir die in
dieser Arbeit verwendeten Messautbauten von Heneka durch Modellrechnungen ermittelt
[128]. Dabei wurden die Strahlung von der Zelle zum Housing und Wirmeleitung durch Zelle
und Housing zum Thermoelement beriicksichtigt. Konvektion wurde aufgrund der geringen
Gasstrome ('@ < 2 1/min) vernachlissigt. Aus diesem Modell ergibt sich bei einer Wand-
lungsstromdichte (von chemischer Enthalpie in thermische Enthalpie) von ¢ = 7 kW/m? (die-
se entspricht der Wandlungsleistung bei ycp4.cin = 0,1, Y@’ = 750 ml/min und Xcre = 100%)
fiir ein 3 mm von der Zelle entferntes Thermoelement eine Abweichung in der vom Thermoe-
lement gemessenen Temperatur zu der Zelltemperatur von AT = 20°C. Bei ycuaein <1% liegt

die maxiamle Abweichung bei AT < 2°C

Fehler in den Simulationen

Die iiber alle simulierten Werte arithmetisch gemittelte Abweichung des Methanumsatzes von
den experimentellen Werten liegt bei AXcys = 15%. Weiter oben wurde gezeigt, dass in Ext-
remfdllen bis zu 11% Messfehler auftreten konnen (s.o0.). Bei 7= 700°C liegt mit dem 2. syn-
thetischen Modellreformat die maximale Abweichung des simulierten Methanumsatzes vom
Messwert jedoch bei AXcpy =64%. Unter diesen Bedingungen ist der absolute Umsatz bis
zum Gleichgewicht relativ gering, so dass der Fehler in der Berechnung der GG-Konstante
der Reformierungsreaktion nach Gleichung (6.3) sich am stidrksten bemerkbar macht. Diese

berechnet sich aus der freien Enthalpie nach der Gleichung

AG?Ef
K, =el ® (6.13)

Dabei ergibt sich AG,,r temperaturabhiingig aus der Gleichung
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AGY, =AH"(T)-T-AS"(T) =AH°(T°)+A_CI,(T—T°)—T-(ASO(T°)+A_cpln(%j](6.14)

A_cpist die tiber den Temperaturbereich von T bis T gemittelte Anderung der Wirmekapazi-

tit des Gemisches durch die Reformierungsreaktion. Der Fehler dieser Grofe kann somit auch

zu einem Fehler in der Gleichgewichtskonstanten fiihren. Nach dem Gauss’schen Fehlerfort-

pflanzungsgesetzt berechnet sich der aus dem Fehler fiir A_cp ergebende Fehler in der freien

Reaktionsenthalpie iiber:

A(AGf’ef)=(T—T°—T-m(%DA(A_cp) (6.15)

Dieser Fehler pflanzt sich tiber Gleichung (6.16) auch bis zur Berechnung der Gleichge-

wichtskonstanten K, fort:

AG),
MKy 1o 1
T r (a6 )=gpa(ac) ©.16)

ref

Die Auswirkung auf den Umsatz kann unter Annahme von plug flow fiir die Reaktion erster

Ordnung in Methan berechnet werden:

3
. k_-T
Xey, =|1- Yoo Ih, (l—exp(—Ln (6.17)
Kref ’ yCH4,ein ) yH20 h‘C

Dabei konnen in erster Niherung die Stoffmengenanteile von H,O, CO und H, konstant ge-

setzt werden, da die absolut umgesetzte Methanmenge beim 2. synthetischen Modellreformat

vernachlédssigbar gegeniiber den Konzentrationen dieser Komponenten ist

Fir den relativen Fehler des simulierten Methanumsatzes aus dem relativen Fehler der

Gleichgewichtskonstanten ergibt sich:

AX -y k .-t
CH, _ . Yeo sz (1—6XP(—LD'AKM (618)
XCH4 Kf’fff ) yCH4,ein ’ yHZO h-c i
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Hier soll davon ausgegangen werden, dass die Abweichung in der Anderung der Wirmekapa-

zitdt in der Reaktion A_cp 1 J/molK (dies entspricht einem Fehler von ca. 3%) betrigt. In Ta-

belle 6.7 sind die Ergebnisse dieser Rechnung aufgefiihrt.

Tabelle 6.7 Ergebnisse der Fehlerrechnung fiir den Einfluss der Reaktionswiarmekapazitit auf

den Fehler des simulierten Methanumsatzes

AAcp /

J/(mol K) | AAG/ Kyof/
T/K J/mol | AK,f/Krer | mol/(s m’ bar) | K, Xcws | AXcud Xens
873 |1 -363,34 0,050 235,10 0,53  [-9,77 0,052
898 |1 -390,56 | 0,052 263,78 124  |-4,28 0,059
923 |1 -418,48 0,055 294,11 2,81  |-1,77 |0,072
948 |1 -447,08 0,057 326,04 6,06 |-0,56 |0,119
973 |1 -476,34 0,059 359,54 12,61 0,06 [-0,645
998 |1 -506,24 | 0,061 394,54 2529 0,38 |-0,051
10231 -536,77 0,063 430,99 49,08 10,57 |-0,019
1048 1 -567,91 0,065 583,10 76,70 0,72 |-0,012
10731 -599,64 | 0,067 684,58 139,24 (0,82 |-0,006
1098 | 1 -631,96 | 0,069 797,86 246,00 0,89 |-0,003
11231 664,85 0,071 923,58 423,76 10,93 |-0,002
11481 -698,29 0,073 1062,31 712,87 10,96 |-0,001
11731 -732,28 0,075 1214,61 1172,93/0,98 |-0,001
11981 -766,80 0,077 1381,01 1890,19|0,99 |0,000

Fiir kleine Umsitze ergibt sich hierbei der grofite Fehler, der nach dieser Rechnung bei

700°C schlagartig auf 64% ansteigen kann. Die Rechnung zeigt somit, dass der grofte Teil
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der Abweichung der simulierten von den gemessenen Werten fiir den Methanumsatz (in Ab-
bildung 6.37) auf einen (unvermeidbaren) Fehler in der Berechnung der Gleichgewichtskon-

stante zuriickfiithrbar ist.

Ein weiterer Fehler, der in den Simulationen auftreten kann, ist die Berechnung der Gaszu-
sammensetzung. Die maximale Abweichung der simulierten Stoffmengenanteile von den in
Kap 6.4 gemessenen liegt bei 8%. Die Auswirkung dieser Abweichung auf die simulierte (lo-
kale) Stromdichte kann bei konstanter Uberspannung iiber das Fehlerfortpflanzungsgesetz

berechnet werden:

E E a
j ~ jO,An = |:kAn,l exp(— RA;:I ]‘i_ kAn,Z exp(_ﬁJ}(pyz,e ) (pHZO,e )b

Damit ergibt sich fiir den relativen Fehler der Stromdichte bei konstanter Uberspannung:

2 2
A_.j _ 4. APy, e . APH,0e
J sz,e szo,e

APh,e  APh,0e

PH,.e PH,0,e

Unter der Annahme, dass die Fehler in den Partialdriicken < 8% betragen,

ergibt sich mit a und b aus Tabelle Tabelle 5.2 fiir den resultierenden Fehler in der elektri-

schen Stromdichte ein Wert von ﬂ < 28%
J

Dieser Fehler liegt im Bereich der Schwankung der bei konstanter Spannung gemessenen

Stromdichte von Aj/j <+ 6% .

Fehler durch Simulation des adiabaten Stack-Betriebes

Ein weiterer Fehler ergibt sich im stack-Modell durch die Annahme adiabaten Verhaltens am
Stackein- und austritt. Dabei wird die Wéarmeleitung des Interkonnektorbleches in die
Manifolds hinein vernachlédssigt. Um eine Aussage iiber diesen Fehler treffen zu konnen,

miisste ein CFD-Modell erstellt werden, in dem die Manifolds mit beriicksichtigt werden.
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Dies war im Rahmen dieser Arbeit nicht moglich. Von Froning et al wird dieser Vergleich
jedoch fiir ein dhnliches adiabates eindimensionales (1D)Modell angestellt [129]. Dabei zeigt
sich im Betrieb mit Methanreformat, dass fiir hohe Brenngasausnutzungen eine sehr gute
Ubereinstimmung der Ergebnisse fiir Temperatur- und Stromdichteverlauf des 1D-Modells
mit dem CFD-Modell erzielt werden kann. Fiir niedrigere Brenngasausnutzungen von 40% ist
die Abweichung fiir die berechnete Leistung maximal, jedoch kleiner als 10%, so dass auch
in diesem schlechten Fall von einer guten Ubereinstimmung der Simulationsergebnisse mit
den CFD-Daten ausgegangen werden kann. Auf der Grundlage dieser Ergebnisse ist davon
auszugehen, dass der Fehler in den Stack-Simulationen der vorliegenden Arbeit durch die

Vernachlissigung der Wirmeleitung in die Manifolds hinein ebenfalls kleiner als 10% ist.

6.6.2 Diskussion der Ergebnisse und Schlussfolgerungen

Im Folgenden sollen zum einen die in den vorhergehenden Kapiteln beobachteten Effekte
genauer analysiert werden. Auf der Basis der Untersuchungen werden zum anderen die be-

ziiglich Wirkungsgrad und Degradation optimierten Betriebsbedingungen abgeleitet.

Koksbildung: Die fliissigen Kohlenwasserstoffe, die momentan als Kraft- oder Treibstoffe
am weitesten verbreitet sind, wie Diesel, Benzin, Kerosin, 1. Heiz6l, Ethanol.... besitzen H/C-
Verhiltnisse zwischen 1,5 und 2. In diesem Bereich tritt Koksbildung thermodynamisch ver-
starkt auf. Die gemessene Kohlenstoffausbeute ist jedoch deutlich niedriger als die thermody-
namische Gleichgewichtsausbeute. Die Griinde fiir das Abweichen der gemessenen Kohlen-
stoffausbeute von der Graphitausbeute, die in den thermodynamischen Gleichgewichtsbe-
rechnungen ermittelt wurde, konnen in der Modifikation der Kohlenstoffablagerungen liegen,
die von der des Graphits abweichen kann. Dies wurde von Rostrup-Nielsen fiir die Kohlen-

stoffwhisker gezeigt (s. Kap. 3.2), die eine ungeordnetere Struktur als Graphit besitzen.

Werden die von Rostrup-Nielsen in [69] ermittelten Werte fiir k und fiir das chemische Poten-
tial u* extrapoliert, so kann die Abweichung der Gleichgewichtszusammensetzung fiir die
Boudouard-Reaktion berechnet werden (s. Anhang A.5). Es ergibt sich aus dieser Rechnung
eine Abweichung fiir die Whisker-Ausbeute von der thermodynamischen Graphit-Ausbeute

von AYc=0,044 bei T = 650°C fiir das ideale Reformat, bei 700°C verschwindet der Unter-
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schied. Somit hat die Modifikation des Kohlenstoffs bei 7= 650°C zwar einen erkennbaren
Einfluss auf die Koksausbeute, sie ist jedoch nicht alleine fiir die im Vergleich zur thermody-

namischen Graphitausbeute geringere gemessene Kohlenstoffausbeute verantwortlich.

Zusitzlich zu der Modifikation des Kohlenstoffs ergeben sich weitere Griinde fiir die Abwei-

chung der gemessenen Ausbeute von der Gleichgewichtskohlenstoffausbeute:
- Fehler in der Messung von 7% (s.0.)

- Es liegt eine kinetische Hemmung vor: Laut Snoeck et al. ist die CO-Dissoziation bei der
Boudouard-Reaktion geschwindigkeitsbestimmend und hemmt so die Kohlenstoffbildung

[72].

Die Beobachtung, dass bei Anwesenheit von Ethin im Reformat Koksbildung an der Anode
auftreten kann, wenn diese auf Basis der Gaszusammensetzung und der Temperatur eigentlich
thermodynamisch nicht moglich ist, lasst sich durch die schnellere Zersetzung des Ethins im
Vergleich zur Vergasung der Zersetzungsprodukte mit H,O, CO, oder H; erkliren. Dies deckt
sich mit Beobachtungen von Snoeck et al. [72] und Saunders et al. [29], die ebenfalls iiber
Koksbildung aus unterschiedlichen Kohlenwasserstoffen fiir Bedingungen berichten, unter

denen Graphitbildung thermodynamisch nicht moglich wire.

Die in den REM-Analysen nach Betrieb mit Ethin-haltigem Reformat detektierten Kohlen-
stoffwhisker, der umhiillende Kohlenstoff, und der Kohlenstoff aus der Gasphase wurden
auch in in-situ-REM-Analysen bei T = 870 K von Baker beobachtet [76]. Letzterer wird nach
seinen Beobachtungen durch Gasphasenpolymerisation des Ethins gebildet. Baker beobachte-
te weiterhin, dass der umhiillende Koks und der Gasphasenkoks weniger reaktiv sind als die
Kokswhisker. Dieser Schluss deckt sich mit den Beschreibungen von Rostrup-Nielsen in [65],
der den Kohlenstoffwhiskern eine hohere Reaktivitit in Vergasung mit HO zuschreibt, als
dem umhiillenden Kohlenstoff. Trotz dieser Regenerierbarkeit der Anode vom Whisker-
Kohlenstoff, fiihrt dieser zu einer irreversiblen Schiadigung der Anode. Daher muss das Ein-
treten der Bildung der ersten Kohlenstoffwhisker auf der Zelle vermieden werden. Die
Temperatur ist dabei ein wichtiger Parameter. Sind 0,1vol% Ethin anwesend, so kann mit
Diesel-Reformat bei O/C=1,24 die Koksbildung erst bei T >= 850°C vermieden werden. Da
im APU-System jedoch Temperaturen v. 650°C auftreten konnen, muss die Gaszusammen-

setzung so eingestellt werden, dass bei dieser ,,worst-case‘-Temperatur Koksbildung auf der
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Zelle vermieden wird. Daher sollte der Ethin-Gehalt im Reformat weitest gehend reduziert
werden. In der APU, in der das Reformt durch POX von Diesel erzeugt wird, sollte bei
einer Eintrittstemperatur von 650°C ein O/C-Verhiltnis von O/C>=1,74 und ein
EthinGehalt von ycn2<=100ppm eingestellt werden. Diese Werte wurden fiir 8h Betrieb
auch an einem Teststand, in dem eine SOFC-Einzelzelle mit einem POX-Reformerprototypen
gekoppelt wurde, als Grenzbedingungen verifizert (s. Anhang C.4). Fiir ycom= 1000ppm wiire
bei der gleichen Temperatur ein O/C-Verhiltnis von O/C > 2,6 notig, um Koksbildung zu

vermeiden. Dies wiirde aber den Stackwirkungsgrad negativ beeinflussen (s. Kap. 6.5).

Umsetzung von CH4:

Da die Gaszusammensetzung an 5 Punkten entlang einer ASC unter realen
stacktypischen Stromungsbedingungen fiir mehrere Gaseintrittszusammensetzungen (stati-
ondr (methan-reiches Pre-Reformat) und APU mit Diesel-PoX-Reformat), Temperaturen und
Volumenstrome analysiert wurde, werden in den Messungen Kinetiken ermittelt, die auch im
realen Stack-Betrieb anwendbar sind. Eine mogliche auftretende Diffusionslimitierung der
Reaktionen im Volumen der Anodenstruktur kann in diesem Aufbau mit beriicksichtigt wer-

den.

Die Simulationsergebnisse zeigen, dass sowohl die Reformierung, als auch die Riickreaktion,
die Methanisierung, iiber eine kinetische Globalreaktionsrate fiir Reaktion 1 an der SOFC-
Anode beschrieben werden konnen. Dies deckt sich mit den Beobachtungen von Rostrup-
Nielsen et al. [61], die fiir die Methanisierung an Ni die gleichen Aktivierungsenergien fanden
wie fiir die Reformierung. Der Einfluss der anderen Komponenten (H,, CO, und CO,) auf die
Methanumsetzung bzw. Methanisierung wird iiber die reversible Wassergas-Shift-Reaktion

und deren Einfluss auf die GG-Zusammensetzung mit guter Genauigkeit beschrieben.

Die gefundene Reaktionsordnung von ncps= 1 stimmt mit Literaturwerten iiberein [48, 65].
Wasserdampf hat dabei keinen Einfluss auf die Kinetik, wohl aber auf die Gleichgewichtslage

der Reaktion.

Die im Temperaturbereich von T=600 bis 750°C zu 60 kJ/mol ermittelte Aktivierungsenergie
liegt im Bereich von 50 ... 135 kJ/mol, der in der Literatur fiir Ni-Anoden gefunden wurde
[48, 50-53]. Nach Bengaard et al. ist die reversible Chemisorption von CH4 am Nickel der

geschwindigkeitsbestimmende Schritt mit eine Aktivierungsenergie von EA = 53 kJ/mol [62].
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Der in dieser Arbeit gefundene Wert fiir die Aktivierungsenergie ist somit nur leicht hoher als
dieser Wert fiir die Chemisorption. Diese Tatsache und die gefundene Reaktionsordnung von
ncps= 1 fiihren zu dem Schluss, dass die reversible Chemisorption von Methan sowohl fiir die
Reformierung, als auch fiir die Methanisierung an der in dieser Arbeit untersuchten Anode
geschwindigkeitsbestimmend ist. Dariiber hinaus wurden Aktivierungsenergien fiir den Be-
reich T =750-850°C ermittelt. Unter diesen Bedingungen betrdgt EA = 30 kJ/mol fiir beide
Reaktionsrichtungen. Ein Grund fiir diesen niedrigen Wert kann in einer Diffusionslimitie-

rung liegen.

Der Einfluss der Diffusion kann durch das Weisz-Prater-Kriterium abgeschitzt werden:

d'robserved'(n+1)<0‘15 (6.19)

Detf-ci

Wenn diese Bedingung erfiillt ist, kann Porendiffusion vernachlédssigt werden. Es werden
Werte zwischen 0.01 im Temperaturbereich bis 750°C und Werte bis 1 im Temperaturbereich
oberhalb von 750°C erhalten. Besonders bei Temperaturen oberhalb von 750 °C wird somit

die Aktivierungsenergie durch Diffusion herabgesetzt.

Die genauen Griinde fiir die Abweichung der simulierten von den gefitteten Werten bei der
Ermittlung der Kinetik fiir die Reformierungsreaktion werden in Kap 6.6.1 diskutiert. Es
ergibt sich ein Messfehler von kleiner als 11% fiir den Methanumsatz. Der Fehler in der Be-
rechnung der GG-Konstanten kann bei bis zu 7% liegen. Nach der Fehlerabschitzung in Kap.
6.6.1 fiihrt dies zu einer maximalen Abweichung von bis zu 63% fiir die simulierten von den
gemessenen Werte des Methanumsatzes. Diese Ergebnisse konnen sehr gut die hohe Abwei-
chung fiir die Bedingungen erklédren, bei denen sich der Umsatz dem Gleichgewichtsumsatz

anndhert.

Elektrochemische Leistungsfihigkeit:

Die mit der FZJ ASC isotherm fiir T = 750°C und U = 0,7 V erzielbare Leistungsdichte von
p=700 mW/cm® bei einem mittlerem O/C-Verhiltnis von O/C=1,91 liegt iiber dem fiir den
Stack geforderten Wert von p = 500 W/cm®. Allerdings zeigt sich bei einem Vergleich des
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Reformatbetriebes mit dem H,-Betrieb, dass mit Reformat insbesondere bei hoheren Strom-
dichten und hoheren Temperaturen (T > 750°C) die Leistung deutlich niedriger ist, als im Hp-
Betrieb. Hierfiir sind vor allem die Diffusion von CO und fiir hohe Brenngasausnutzungen (Uy
> 40%) auch das Gleichgewicht der Wassergas-Shift-Reaktion verantwortlich, das eine voll-
staindige Umwandlung von CO und H,O zu CO; und H; begrenzt. Daher besteht fiir den
Reformatbetrieb weiteres Optimierungspotential der Zellen, bei denen der Diffusionswider-
stand durch eine Verringerung der Substratdicke und auch durch eine Erhohung der Porositét

erhoht werden konnte (s.u.).

Elektrochemisches Modell:

Der Vergleich der Simulationsergebnissen mit Messungen, die an Einzelzellen durchgefiihrt
wurden, liefert eine sehr gute Ubereinstimmung von beiden Werten, so dass das Modell als

validiert angesehen werden kann.

Bei der Simulation des adiabten Stack-Betriebes zeigt sich, dass die Haupteinflussgrofe auf
den Wirkungsgrad die Brennstoffleistung ist. Der Wirkungsgrad sinkt mit steigender Leis-
tung, da auch die Brenngasausnutzung abnimmt. Daher sollte der Reformatfluss immer an die
angeforderte elektrische Leistung angepasst werden. Fiir die untersuchten Bedingungen (60
Zellen, Ugy,k= 42V) ergab sich die geforderte Leistung von P, = 3 kW bei einer Brennstoff-
leistung von "®.= 9 kW. Dabei betrug aber der elektrische Wirkungsgrad nur n,=35%, so

dass weiterer Optimierungsbedarf bei den Zellen besteht.

Ableitung Optimierungspotential

Die Simulationsrechnungen zeigen, dass eine deutlich Erhohung des elektrischen Wirkungs-

grades auf 1=48% bei einer Brenngasausnutzung von Ur = 90% moglich wire.

Dass die optimierten Parameterwerte fiir das Anodensubstrat (eine Substratdicke von 250 um
und eine Porositdt von 40%) und fiir den ohmschen Widerstand (eine Halbierung des aktuel-
len wertes) technisch realisierbar sind, wurde anhand von Einzelzellmessungen in [130] und

[40] bewiesen. Es muss aber in weiteren Messungen geklért werde, ob bei der Brenngasaus-
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nutzung von Ur = 90% ein stabiler Langzeitbetrieb moglich ist, oder ob aufgrund des niedri-
gen H>-Gehalts von ym»< 1% unter diesen Bedingungen eine Oxidation des Nickels aufttritt,

die zu einer Schiddigung der Anodenmikrostruktur fithren kann.

Das in dieser Arbeit ermittelte Mindest-O/C-Verhiltnis von O/C=1,74, dass zur Gewdihrleis-
tung eines stabilen Zellbetriebes bendtigt wird, liegt oberhalb der thermodynamischen Gren-
ze fir Graphitbildung von O/C=1,68 bei T = 650°C. Eine Absenkung des O/C-Verhiltnisses
auf diesen Wert wire moglich, wenn eine Eindiffusion von Kohlenstoff in das Ni verhindert
wird. Dies kann erreicht werden z.B. durch eine Erhohung der Adsorptionsrate von H,O
durch Zugabe von Erdalkalimetalloxiden [65, 82], durch eine Verminderung der Koksbil-
dungsrate durch Zugabe von Ceroxid [82], oder durch einen Ersatz des Nickels, z B. durch

keramische Elektronenleiter oder Ni/Cr-Legierungen [131].
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7  Zusammenfassung

Die Hochtemperaturbrennstoffzelle SOFC eignet sich wegen Ihrer Fahigkeit, zusitzlich zu
Wasserstoff auch Kohlenmonoxid und Kohlenwasserstoffe umsetzen zu konnen, fiir den Ein-
satz in kompakten Stromversorgungs- (APU-Systemen) auf der Basis fliissiger Kohlenwasser-
stoffe wie Diesel, Benzin, Ethanol,.... Aus diesem Grunde laufen Entwicklungsarbeiten bei
Automobilherstellern und -zulieferern zum Einsatz eines Brennstoffzellen-APU-Systems auf
Diesel-Basis in PKWS und LKWs. Die technische Reife der Systeme wurde aber noch nicht
erreicht. In dieser Arbeit sollten daher Untersuchungen an SOFC-Einzelzellen durchgefiihrt
werden, durch die ein stabiler und effizienter Betrieb der SOFC unter APU-

Systembedingungen moglich wird.

Hierzu wurden in Messungen Betriebspunkte identifiziert, an denen die Zelle ohne verstirkte
Degradation der elektrischen Leistung durch Koksbildung mit einem synthetischen
Modellreformat betrieben werden kann. Des Weiteren wurden Untersuchungen zur erzielba-
ren Leistungsdichte und zur Optimierung des elektrischen Stackwirkungsgrades durchgefiihrt.
Hierzu wurden Modelle erstellt, mit denen der Kohlenwasserstoffumsatz und der Konzentra-
tionsverlauf der Gase in der Anode wiedergegeben und die zu erwartende Stack-Leistung in
Abhingigkeit der Betriebsbedingungen und der Zellausfiihrung berechnet werden kénnen. So
konnten in Simulationsrechnungen die reaktionstechnisch relevanten Betriebsbedingungen
ermittelt werden, unter denen ein moglichst effizienter Langzeitbetrieb der SOFC bei Einsatz
von Reformat aus der katalytischen partiellen Oxidation von Diesel moglich ist. Die Parame-
ter fiir die Modellierung wurden aus Messungen an anodengestiitzten Einzelzellen des For-
schungszentrums Jiilich gewonnen. In den Messungen wurde die Temperatur von 600 bis 850
°C variiert. Parameterstudien beziiglich Leistungsfihigkeit, Koksausbeute, Stabilitit und Me-
thanumsetzung wurden unter Variation der Volumenanteile der Komponenten H; (4...40%),
CO (4...22%), CO, (4...30%), H,0O (0...30%) und der Verweilzeit (7= 9..55 ms)) durchge-
fiihrt.



7 Zusammenfassung

In den aufgefiihrten Untersuchungen wurden im Besonderen die folgenden Erkenntnisse ge-

wonnen:

Koksbildung tritt im untersuchten Bereich thermodynamisch verstirkt bei niedrigeren Tempe-
raturen (fiir T< 705°C bei O/C =1,24, H/C =1,84), niedrigen O/C-Verhiltnissen (O/C< 1,65
bei 650°C) und mittleren H/C-Verhiltnissen (0,5 < H/C < 3 fiir T=650°C und O/C=1,5...1,8)
auf. In diesen Bereich fallen u. a. Diesel, Benzin, Kerosin, 1. Heizo6l, Ethanol...). In den Mes-
sungen wurde unterhalb der thermodynamischen Ruflbildungsgrenze in der Regel Koksbil-
dung auf der Zelle beobachtet. Ethin wurde in dieser Arbeit als Leitkomponente fiir die Koks-
bildung verwendet, da es laut Literatur den aufkohlungsfreudigsten Kohlenwasserstoff dar-
stellt, der in Dieselreformat enthalten sein kann. Trotz Koksbildung trat bei 650°C tiber 50h
Betrieb in idealem (kohlenwasserstofffreiem) Modellreformat keine elektrochemische Degra-
dation auf, wéhrend bei Zugabe von bis zu 0,1vol% Ethin die Leistungsfihigkeit der Zelle
innerhalb weniger Stunden (8h) um 20 mV abnahm. Dabei wurde eine irreversible Schidi-
gung der Anodenstruktur beobachtet. Verantwortlich hierfiir sind bereits in der Reformie-
rungsliteratur bekannte Kohlenstofffiden (Whisker), die Teile des Nickels aus der Mikro-
struktur herausbrechen. Im Betrieb mit idealem (CO-haltigem) Reformat ohne Ethin wurden
zwar auch Kohlenstofffiden mit Ni-Partikeln an der Spitze gebildete. Diese wachsen jedoch
langsamer als im Betrieb mit Ethin-haltigem Reformat. Daher sind sowohl die Zerstorung, als
auch die elektrochemische Degradation in KW-freiem Reformat geringer als in Ethinhaltigem
Reformat. Diese Ergebnisse zeigen, dass Kohlenstoffbildung auf jeden Fall vermieden
werden muss, da sonst das Whisker-Wachstum die Mikrostruktur der Anode stark
schiadigen kann. Die Temperatur ist dabei ein wichtiger Parameter, da die
Kohlenstoffsausbeute mit steigender Temperatur abnimmt. Sind 0,1vol% Ethin anwesend, so
kann mit Diesel-Reformat bei O/C=1,24 die Koksbildung erst bei T>=850°C vermieden wer-
den. Da Ethin die Komponente ist, die die Kohlenstoffsausbeute am stirksten beeinflusst,
sollte der Ethin-Gehalt im Reformat weitest gehend reduziert werden. Auf Basis der
Unteruschungen mit synthetischem Modellreformat konnten so Betriebsbedingungen abgelei-
tete werden, unter denen eine SOFC-Einzelzelle in Kopplung mit einem halbtechnischen
CPOX-Reaktor iiber 3 Betriebsphasen unter APU-Bedingungen betrieben wurde. So konnte
festgestellt werden, dass bei einer Eintrittstemperatur von 650°C ein stabiler Betrieb

iiber 150h bei O/C>=1,74 und yc2n2 < 100ppm erreicht werden kann.
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In den Untersuchungen der Kohlenwasserstoffumsetzung wurde Methan als Modellkohlen-
wasserstoff verwendet, da es den stabilsten Kohlenwasserstoff im Reformat darstellt. Zur Er-
mittlung der fiir die Modellierung bendtigten Reaktionskinetik der internen Reformierung von
Methan wurde die Gaszusammensetzung an 5 Punkten entlang einer ASC unter realen
stacktypischen Stromungsbedingungen fiir mehrere Gaseintrittszusammensetzungen (Methan-
reiches Pre-Reformat mit ycus = 10...20%) und Diesel-POX-Reformat mit ycus = 0,1...2%,
ya2 = 4...17%, yco = 4...22% yco2 = 4...30% und ym20 = 0...30%), Temperaturen (7" =600,
650,...,850°C) und Verweilzeiten (T = 0,009...0,055 s) analysiert. Eine mogliche auftretende
Diffusionslimitierung der Reaktionen im Volumen der Anodenstruktur (Dicke des Anoden-
substrates: 1 mm, Porositét: 30%) kann in diesem Aufbau mit beriicksichtigt werden Die Er-
gebnisse zeigen, dass bei hoheren Temperaturen von T > 675°C und hoherem CHj-Gehalt
(Yycusa>1%,) Methan entlang der Zelle reformiert wurde, wihrend bei niedrigeren Temperatu-
ren Methan entlang der Zelle gebildet wurde. In beiden Féllen wurden am Zellaustritt Gaszu-
sammensetzungen nahe der GG-Zusammensetzung gemessen. Damit zeigt sich, dass die

Anode auch die Riickreaktion der Reformierung, die Methanisierung, gut katalysieren kann.

Mit Hilfe des in der Arbeit erstellten reaktionstechnischen Modells konnte durch fit der
Kinetikparameter an die Messwerte eine Formalkinetik ermittelt werden, die sowohl fiir die
Reformierung, als auch fiir die Methanisierung giiltig ist. Die Aktivierungsenergien wurden
fir den Temperaturbereich von T = 600 bis 750°C zu 60 kJ/mol fiir Reformierung und
Methanisierung bestimmt. Diese liegt im Bereich der effektiven Aktivierungsenergien von
50... 135 kJ/mol, der in der Literatur gefunden wurde. Dariiber hinaus wurden Aktivierungs-
energien fiir den Bereich T =750-850°C ermittelt. Unter diesen Bedingungen betrigt die Ak-
tivierungsenergie EA = 30 kJ/mol fiir beide Reaktionsrichtungen. Die Abschitzung iiber das
Weisz-Prater-Kriterium hat gezeigt, dass hier Porendiffusion einen groen Einfluss hat. Die
Reaktionsordnung fiir Methan wurde zu ncrs = 1 bestimmt. Fiir Wasserdampf ergab sich kei-
ne direkte Abhédngigkeit der Kinetik vom Wasserdampfgehalt (folglich ist die Reaktionsord-
nung n,, = 0). Allerdings werden die Gleichgewichtslage und somit auch der maximal er-
reichbare Umsatz durch den Wasserdampfgehalt beeinflusst. Mit dem erstellten reaktions-
technischen Modell wurden die Konzentrationen entlang der Anode berechnet. Durch einen

Vergleich der Simulationswerte mit Messergebnissen konnte das Modell validiert werden
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Die experimentelle Untersuchung der elektrischen Leistung der Zellen zeigte, dass die ver-
wendeten Zellen bereits bei 615°C eine Leistung von 150 mW/cme liefern, die 30% der ge-
forderten mittleren Leistung bei 750°C entspricht und somit als Starttemperatur ausreichend
ist. Allerdings ergibt sich im Betrieb mit Dieselreformat insbesondere bei hoheren Stromdich-
ten und hoheren Temperaturen eine deutlich niedrigere Leistung als im H2-Betrieb. Hierfiir ist

vor allem die langsame Diffusion von CO und CO; verantwortlich.

In dem erstellten mathematischen Modell zur Berechnung der lokalen Stromdichte aus der
Zellspannung einer Einzelzelle wird davon ausgegangen, dass nur Wasserstoff an der Ano-
denseite elektrochemisch umgesetzt wird. Das Modell wurde anhand von Messergebnissen,
die in dieser Arbeit ermittelt wurden, validiert. Aus der guten Ubereinstimmung der simulier-
ten Werte mit den Messwerten kann geschlossen werden, dass das Kohlenstoffmonoxid nur
indirekt zur elektrischen Leistung beitrigt, da es nur in der Shift-Reaktion in Wasserstoff um-
gewandelt wird, welcher dann in der Anodenfunktionsschicht als einzige Komponente elekt-

rochemisch umgesetzt wird.

Das isotherme Einzelzellmodell wurde zu einem 1D SOFC-Stack-Modell weiterentwickelt,
mit dem der Einfluss der Betriebsparameter Gasfliisse und Gaszusammensetzung und der
Zellparameter ohmscher Widerstand, Anodensubstratdicke, Porendurchmesser und Porositit
des Substrates auf die Leistungsfihigkeit untersucht wurde. Fiir die simulierten Bedingungen
( 60 Zeller mit 42 V Stackspannung und 100 cm? Zellfldche) ergab sich fiir die heutige Zellge-
neration des Forschungszentrums Jiilich (ASC mit 1 mm dickem Anodensubstrat, siebge-
druckter CGO Zwischenschicht und LSCF-Kathode) ein elektrischer Wirkungsgrad von Mel =
35% bei einer Stackleistung von Per= 3,1 kW. Es wurde weiterhin in Simulationsrechnungen
gezeigt, dass dieser durch Optimierung der ZellgroBBen Anodensubstratdicke, Porositdt und

ohmscher Widerstand auf Mes = 48% erhoht werden kann.

Die Arbeit zeigt, dass ein stabiler Betrieb mit einem Synthesegas aus der katalytischen partiel-
len Oxiadation von Diesel ohne Degradation durch Koksbildung auf der Brennstoffzelle bei T
> 650°C moglich ist. Hierzu miissen jedoch stark zur Aufkohlung neigende Kohlenwasser-
stoffe wie Ethin auf Volumenanteile von kleiner als 100 ppm reduziert und bei 650°C das
molare O/C-Verhiltniss auf Werte von O/C>1,74 erhoht werden. Unter isothermen Bedin-

gungen kann bei der mittleren Betriebstemperatur von 750°C eine Leistungsdichte von 700
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mW/cm? erreicht werden. Eine Verringerung des O/C-Verhiltnisses wire aus Effizienzgriin-
den anzustreben. Dies konnte erfolgen durch Verwendung neuer, aufkohlungsresistenter Ano-
denmaterialen wie keramischen Elektronenleitenr, dotiertem Ceroxid oder Ni/Cr-
Legierungen. Eine Anhebung der Mindestbetriebstemperatur auf 700°C konnte zu einer wei-
teren Reduktion des einzustellenden O/C-Verhiltnisses fithren. Hierzu sollten weitere Unter-

suchungen durchgefiihrt werden.

Die Leistungsdichte konnte in dieser Arbeit mit dem erstellten elektrochemischen Modell mit
einer Abweichung von kleiner als 10% zu den Messwerten simuliert werden. Eine hohere
Genauigkeit des Modells konnte durch eine genauere Anpassung der Parameter der Butler-
Vollmer-Gleichung (a,b und o) an Messwerte fiir den Reformatbetrieb erreicht werden. Diese
konnten aus Impedanzmessungen, in denen die einzelnen Widerstandsanteile voneinander
getrennt und quantifiziert werden konnen, erhalten werden. Durch eine zusitzliche Erweite-
rung des Modells zu einem 2D-Modell kann aus den Messergebnissen eine intrinsische
Reaktionsinetik fiir die Methanreformierung ermittelt werden, die die Vorgénge direkt auf der
Nickel-Oberfliche beschreibt und somit auch fiir Zellen mit gednderten Ni-Gehalten und ge-

ringeren Anodendicken giiltig ist.

Aus den Simulationsergebnissen ergibt sich auBerdem die Notwendigkeit, die Zellen zu opti-
mieren, um auf der vorhandenen Zellfliche von 100 cm” eine hohere Brenngasausnutzung bei
3 kW elektrischer Leistung und somit auch einen hoheren elektrischen Stackwirkungsgrad zu
erzielen. Insbesondere die Substratdicke sollte von 1 mm reduziert und der ohmsche Wider-

stand sollte z.B. durch Aufbringen dichterer Diffusionssperrschichten weiter gesenkt werden.
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8YSZ Mit 8 mol% dotiertes Zirkonoxid

APU Auxilary-Power-Unit (engl.: Hilfsaggregat)
ASC Anode supported cell (Anodengestiitzte Zelle)
BSZ Brennstoffzelle

CGO10 Mit 10mol% Gadolinium dotiertes Ceroxid

EDX Energiedispersive Rontgenanalyse

ESC Electrolyte supported cell (Elektrolytgestiitzte Zelle)
EMK Elektromotorische Kraft

FZJ Forschungszentrum Jiilich

GC Gaschromatograph

KW Kohlenwasserstoffe

LSCF Lay 53Sro.4Coo2Fen 30325

LSM Lag 8S1o,MnO3

MEFC Massflowcontroller

NDIR Nichtdispersive Infrarot-Absorption

POX Partielle Oxidation

REM Rasterelektronenmikroskop

slm Standard-1/min (Volumenstrom bei Standardbedingungen in 1/min)
SOFC Festelektrolyt-Brennstoffzelle

Ul-... Strom/Spannungs-...
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A Anhang: Erginzende Berechnungen

A.1 Berechnung des Gesamtvolumenstromes wihrend der Koksvergasung

Der Gesamtvolumenstrom in der Koksvergasungsphase @ndert sich dadurch, dass in der Ver-
gasung des Kohlenstoffs H,, CO und CO, gebildet werden. Daher miissen zum Eintrittsstoff-
mengenstrom die in der Vergasung entstehenden Stoffmengenstrome dieser Komponenten

hinzuaddiert werden:

N N N N N
cI)tr,Vergusung,uus = q)lr,ein + QCO + QC02 + QH2 (Al)

In Riickreaktion von Reaktion (3.26) wird pro mol gebildeten Kohlenstoffmonoxids ein mol
H, gebildet. Aus dem CO kann iiber die Wassergas-Shift-Reaktion CO, gebildet werden.
Hierbei entsteht ein 2. Mol Wasserstoff. Daher berechnet sich der (nicht gemessene) Wasser-

stoffstoffmengenstrom, der in der Vergasungsphase entsteht, zu:

NQH2 = NQCO + 2NQCO2 (A.2)
Fiir den trockenen Gesamtstoffmengenstrom ergibt sich:
Ncbtr,Vergasung,aus = Nq)tr,ein + NQCO + NQCOZ + NQCO + 2NQC02 (A3)

Die unbekannten Stoffmengenstrome konnen iiber die gemessenen Volumen- bzw. Stoffmen-

. .. N N N : .
genanteile mit " Qi="D, vergasung,aus = Yi' Pir,Vergasung,aus €rmittelt werden:

N N N
(I)tr,Vergasung,aus = q)tr,ein + (I)tr,Vergasung,aus ’ (yCO + yCOZ + yCO + 2yCO2 ) (A4)

Nach Umformung ergibt sich somit fiir den trockenen Stoffmengenstrom am Anodengasaus-

tritt wihrend der Vergasungsphase:
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Ve Ve 1 (A.5)

r,Vergasung ,aus r,ein
e " 1= (2900 (030, )

A.2 Berechnung der Bodensteinzahl Bo

Der Einfluf} axialer Dispersion wird iiber die Bodensteinzahl Bo [126] abgeschitzt :

(A.6)

Dabei gilt fiir den axialen Dispersionskoeffizienten D, nach Baerns bei Reynoldszahlen

von Re <2000 [126]:

vzhlz(
192-D;y,

D, =D + (A7)

Der kleinste Wert fiir D,,, wird bei T = 600 °C fiir Methan mit 1-10* m2/s und der hichste
fiir Hy bei T = 850 °C mit D,,=8,3-10" erhalten. Die maximale Stromungsgeschwindigkeit
liegt bei v=1,56 m/s und die niedrigste bei v=0,39 m/s. Damit liegt der hochste Werte fiir
die Bodensteinzahl an einer 4 cm langen Zelle bei Bo,,,. = 624 und der niedrigste Wert bei
B0,i»=20. Der minimale Wert ergibt sich fiir den die niedrigste Stromungsgeschwindig-
keit und den Dispersionskoeffizienten von H,. In den meisten Untersuchungen betrigt die
Stromungsgeschwindigkeit jedoch das dreifache der minimalen. Des weiteren zeigt der
Vergleich der gemessenen mit der simulierten H,-Konzentration unter stacknahen Bedin-
gungen in Kap 6.3.3 eine gute Ubereinstimmung, so dass axiale Dispersion vernachlissigt
werden kann. Im Stack betrigt die Linge das 2,5fache der Einzelzellldnge, so dass hier

um diesen Faktor hohere Bodensteinzahlen erreicht werden als an der Einzelzelle.

172



Anhang: Anhang: Erginzende Berechnungen

A.3 Abschiitzung des Druckverlustes

Zur Abschitzung des Druckverlustes in den Gasknilen der Einzelzelle und des Stacks
wird die Hagen-Poiseuille-Gleichung fiir laminare Stromungen in Kanilen verwendet

[117]:

P _ g LViH

A8
ox 2 h (A8

Im Betrieb mit idealem Diesel-Reformat @ndert sich die Stoffmenge des Brenngases nicht,
daher kann unter isothermen Bedingungen in erster Naherung von einer konstanten Stro-
mungsgeschwindigkeit ausgegangen werden. Nach Reid et al. [115] gilt fiir die Viskositét der
Mischung:

— yiﬂi
= Z S, (A.9)

J

mit 1,] =(CH4, H,0, CO,, N,, CO, H,)
Der Parameter ‘Pij berechnet sich nach Wilke zu (siehe [115]):

0,5 0,251
1+ ﬂl [ JJ
M M,

Y. = (A.10)

e

Fiir die Viskositit W; der Komponenten wird der Ansatz von Chapman-Enskong [115] einge-

setzt:
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o

P (A.11)

i v

o; ist der StoBdurchmesser der Komponente i und Q, das Kollisionsintegral, welches durch

die Gleichung
o - 1,1k6T145 . 0,5248ZT N 2,162” (A.12)
—< exp(0,773 G j CXP(2,438 = J
E; E; &

beschrieben wird. Werte fiir 6; und k/¢; finden sich in Kapitel E.

Der fiir 3 Temperaturen berechnete Druckverlust im jeweiligen Gaskanal ist in Tabelle A.1

dargestellt

Tabelle A.1 Druckverlust in den Gaskanilen in Stack und Einzelzelle unter isothermen Be-

dingungen fiir 3 Temperaturen

T/°C 650 750 850
w; / Ns/m? 3,50E-05 3,80E-05 4,00E-05
Wa / Ns/m? 3,80E-05 4,10E-05 4,30E-05
vi/ m/s 0,99 1,10 1,21
V, m/s 3,16 3,50 3,84
|Einzelzelle / M 0,04 0,04 0,04
lstack /M 0,1 0,1 0,1
ADi Einzelzelle / DAT 1,98E-04 2,38E-04 2,75E-04
Druckverlust Brenngasseite | Apsstack / bar 4,94E-04 5,94E-04 6,87E-04
Druckverlust Luftseite APa Einzelzelle / Dar 6,83E-04 8,16E-04 9,40E-04
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ApPa stack / bar 1,71E-03 2,04E-03 2,35E-03

Es zeigt sich somit, dass der Druckverlust in den Gaskanélen bei einem 10 cm langen Stack
unter allen Bedingungen kleiner ist als 3 mbar und daher vernachlidssigbar fiir die Modellie-

rung in dieser Arbeit ist.

A4 Berechnung der Feststoffwirmeleitfihigkeit

Fiir den Wirmestrom durch Leitung im Feststoff gilt im eindimensional Fall:

Elhq)s,ﬂ:_As'ls.VT;:_As‘ls'% (A.13)
x

Dieser setzt sich zusammen aus den Wirmestromen fiir die Leitung in Zelle und

Interkonnektor:
by

| KK

. Zelle ' |9,

AR |

dint
Ezhcl)s./1 — Ethq)z_g + Ethc:[)im./1 — _Azqzﬂz dTZ _Antﬂint % — _(AZ,ZZ’Z + A\'mﬂrlm ) de (A14)
dx dx dx

Durch Koeffizientenvergleich ergibt sich fiir die Feststoffwéarmeleitfahigkeit:
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A, =d_2(be+d,,)

nt
Ainl :2'dint (bK +2'hK)

A =(d +2-h+d,)2-(b +d,,)

1 nt

(A.15)

(A.16)

(A.17)

(A.18)

Mit den Werten:

bk 0,0015 m

dint 300-10°° m

Ny 0,0015 m

Az 3 W/m K
Aint 19 W/mK
dz 0,00106 m
Daraus folgt

As=4 W/(m-K)
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Zur Uberpriifung, ob Strahlung in den Elektroden vernachlissigt werden kann, wird die
Strahlungsleitfihigkeit fiir Schiittungen berechnet. Nach dem VDI-Wirmeatlas ergibt sich
diese aus der Gleichung [132]

= 2(1213;)‘9_(21? )B) ATd, (A.19)
Mit der Strahlungsdurchlasszahl B, dem Emissionsgrad des Elektrodenmaterials € und dem
Partikeldurchmesser der Elektrode d,. Fiir die Cermetstruktur der Anode ist keine direkte Be-
rechnung der Strahlungswirmeleitfdhigkeit moglich. Daher wird diese fiir Nickel mit d,= 1
um, B=0,13, € = 0,16 und fiir YSZ und LSCF mit B = 0,05 und € =0,9 (fiir Keramiken) be-
rechnet [132]. Fiir Nickel ergibt sich ein Wert von A, = 8107 W/(m K), YSZ und LSCF wei-
sen einen Wert von A, = 7-107 W/(m K) auf. Da diese Werte mehr als 4 GroBBenordnungen
unter der Wirmeleitfahigkeit der Zelle liegen, kann Strahlung in den Elektroden vernachlis-

sigt werden.

A.5 Berechnung der Kohlenstoffausbeute durch Bildung von C-Whiskern

Bei der Abschidtzung des Koksbildungsrisikos wird in der Literatur hidufig das Prinzip des
,sich im Gleichgewicht befindenden Gases* (engl: ,,principle of equilibrated gas‘) ange-
wandt, welches besagt, dass die Wassergas-shift-Reaktion und die (reversible) Methanrefor-
mierungsreaktion so schnell ablaufen, dass diese Reaktionen als sich im Gleichgewicht be-
findlich angenommen werden konnen [65]. Die thermodynamische Koksausbeute kann dann
ausgehend von der Gleichgewichtszusammensetzung des Gasgemisches, bestehend aus CO,
CO,, CHy4, H,0, H; und N, iiber die Gleichgewichtsbedingung der Bouduard-Reaktion abge-

schitzt werden:

Mo, Mgy (nco2 eq T €boua ) : (nCOZ,eq F100eg ™ gBoud)

Boud = 5 = (A.20)

K 2
Meo (nCO,eq —285,4 )
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Dabei steht der Index eq fiir den Gleichgewichtszustand, der sich nach Einstellung des ther-
modynamischen Gleichgewichtes unter Beriicksichtigung der Reformierungs- und der Was-
sergas-Shift-Reaktion einstellt und in dieser Arbeit mit dem Prozesssimulationsprogramm

Aspen Plus berechnet wird.

Es ergibt sich so beziiglich der Reaktionslaufzahl € fiir die Boudouard-Reaktion eine quadrati-

sche Gleichung. Umformung von Gl. (A.20 und Aufldsen nach € ergibt:

2 2 2
e Do ey n (nCO,eq j K ia 10 0q =10, 04 ~Mc0.0q "0, 0q
Boud 1/2 — - -
2 2 (4KBuud + 1)

(A.21)
2 (4KBoud+1) 2 B

Das Vorzeichen vor dem zweiten Term muss so gewéhlt werden, dass sich eine physikalisch
sinnvolle Losung ergibt. Fiir Kp,,;—0 geht ncoz ebenfalls gegen Null, d.h., &s,,; muss gleich
- Ncozeq sein. Diese Bedingung ist nur erfiillt, wenn der zweite Summand in Gl. (A.21) nega-

tiv ist.

Die Koksausbeute fiir das ideale Reformat berechnet sich dann zu:

80u, n e 1 n ,e
[ R - j] (oo +100) (A2

nCO,ein + nC02,ein (4KBoud 2

Fiir die Graphitausbeute kann direkt die Gleichgewichtskonstante Kgraphit,Boua der Boudouard-
Reaktion eingesetzt werden. Zur Berechnung der C-Whisker-Ausbeute muss zunéchst die
Gleichgewichtskonstante fiir die Whisker-Bildung berechnet werden. Diese ergibt sich aus der
freien Enthalpie tiber die Gleichung:

_ AGUC ,whis ker
RT

K =e (A.23)

C,whisker
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AGOC,Whiske, ergibt sich durch Umformung von Gl (3.30) zu

AGOC,whisker = k : (1/ r) + ,U* + AGOGraphit (A24)

Fiir den Radius r der Ni-Korner im Anodensubstrat wurde aus REM-Bildern ein Wert von r
= 0,5 um abgeschitzt. k wird aus den von Rostrup-Nielsen [69] erhaltenen Werten zu k =
4,74-10-5 (J m)/mol berechnet. Fiir u* wurde durch Interpolation bei 7' = 650°C ein Wert von
p*=4,1 kJ/mol und bei T = 700 °C ein Wert von p*=2,33 kJ/mol erhalten. AGOGmphl-t wurde
mit dem Prozesssimulationsprogramm Aspen Plus fiir 7 =650 °C zu AGOGmph,-,,T:65ooc=—9,2
kJ/mol und fiir T =700°C zu AGOGmph,-t,T:7oooc=—O,47 kJ/mol berechnet. Damit ergeben sich fiir
die Gleichgewichtskonstanten der Boudouardreaktion bei 7= 650 °C und 7 = 700 °C Werte
von Kraphis,Boud, 7=650°c = 3,3 und K¢ aphi,iBoud, 7=700°c = 1,1. Fiir die Gleichgewichtskonstante der
C-Whisker-Bildung werden so Werte von K¢ piskerr=650°c=1,91 und Kc yniskerr=700°c=0,79 er-
halten. Die Differenz der Koksausbeuten fiir Graphit und die Kohlenstoffwhisker AY¢ bei

diesen Temperaturen kann iiber die Gleichung

1 1 nCO e
AYe = - : <+ o+ A
) \/(4Kc,whis ker + 1) \/(4KGraphit,Boud + 1) ( 2 nCOZ “ j (nCO,em nCOZ wein )

(A.25)

berechnet werden. Es ergeben sich fiir das ideale Reformat als Einsatzgas Werte von

AYC,T:650°C = —0,044 und AYC,T:700°C = —0,001 .

A.6 Berechnung des Volumenstromes unter Betriebsbedingungen

Fiir den Stackbetrieb wurde angenommen, dass fiir 3 kW elektrische Leistung bei 60 Zellen
und einer Brenngasausnutzung von Ur = 60% eine Brennstoffleistung von 9 kW erforderlich
ist. Dies fiihrt bei idealem Reformat mit Yz reformar = 20 % und yco reformar =22% zu dem in
Tabelle 1.2 angegebenen Volumenstrom. Dieser wird auf die 1cm bzw. 4 cm breiten Zellen so
umgerechnet, dass sich im Betrieb dieser Zellen die gleiche Stromungsgeschwindigkeit ergibt

wie im Stack-Betrieb an 10 cm breiten Zellen.
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Tabelle 1.2 Umrechnung der Brennstoffleistung in den Volumenstrom, der in den Einzelzell-

messungen dieser Arbeit einzustellen ist

Stack

Heizwert

Reformat 110 kJ/mol
Brennstoffleistung 9 kW
Gasfliisse

Gasfluss Kathode 350 slm'
Gasfluss Anode 110 slm
Anzahl Zellen 60
Abmessungen

angestromte Zellbreite 100 mm
Gasweglinge 100 mm

Gasfliisse (bez. auf angestromte Zellbreite)

Gasfluss Kathode 0,600 slm/cm

[1] ! Abkiirzung fiir I/min unter Standardbedingungen
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Gasfluss Anode 0,188 slm/cm

Einzustellende Gasfliisse

Zelltyp A, 1 cm?

Zellbreite: 1 cm

Gaszusammensetzung und Fliisse (Kathode)

Komponente Gasfluss Einheit
Luft 0,600 slm
Volumenstrom Anode 0,188 slm
Brenngasausnutzung 60 %

Zelltyp B, 16 cm?

Zellbreite: 4 cm

Gaszusammensetzung und Fliisse (Kathode)

Komponente Gasfluss Einheit
Luft 2,400 slm
Volumenstrom Anode 0,75 slm
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Brenngasausnutzung 60 %
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B  Numerische Umsetzung der Modelle

Die numerische Umsetzung der mathematischen SOFC-Modelle erfolgte in der Programmier-
sprache C. Dabei wurden die Gleichungen in den folgenden Schritten gelost (s. auch Abbil-
dung B.1):

¢ FEinlesen der Eintritts- und Geometrieparameter
e Vorgabe der Feststofftemperatur an der Stelle x=0 (nur adiabates stack-Modell)
e Berechnung der Stoffwerte B, D; ¢, 0 und der kalorischen GréBen cpiv AH und AH,
an der Stelle x
e [terative Berechnung der algebraischen Gleichungen, ausgehend von Startwerten fiir
die vorgegebene Stromdichte j:
- Berechnung der Elektrodenoberflichenpartialdriicke p;
- Berechnung der Partialdriicke an der Grenzfldche Elektrode/ Elektrolyt p;j,
- einsetzen von pig in die Butler Vollmergleichung bei vorgegebenem Startwert
fiir AU sk, Iteration bis Konvergenz von Ry erreicht ist
- Berechnung von Ropm und U
- Erhohung des Wertes fiir die Stromdichte j, bis die vorgegebene Zellspannung

erreicht ist

¢ Umsetzung der Bilanzgleichungen mit dem Verfahren von Heun [125] an der Stelle x:
Dafiir Diskretisierung und Unterteilung des Bilanzraumes in I/Ax Teilelemente mit
jeweils der Liange Ax

¢ Beim stationdren stack-Modell ist eine zusétzliche Iteration beziiglich des Wertes fiir
die Feststofftemperatur T an der Stelle x=0 notig, um die Randbedingung fiir den
Temperaturgradienten an der Stelle x =1 (Stackaustritt): (dT/dx(x=1) — 0) zu gewihr-
leisten. Solange der Temperaturgradient dT/dx am Zellaustritt grofler ist als ein

Schwellwert € ( dT/dx>¢), wird die Feststofftemperatur am Eintritt Ts(x=0) erhoht.
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€ wird dabei zu € =1e3 gesetzt. Durch diese Bedingung wird gewihrleistet, dass der
am Stackaustritt die Stirnfliache A, iibertretende Warmestrom QCIDaUS:—?uS*Aaus*dT/dx
kleiner ist als SO0W und somit fiir alle betrachteten Brennstoffleistungen (5 — 11kW)
1% der Brennstoffleistung unterschreitet. Dadurch kann am Stackaustritt die Bedin-

gung fiir den adiabaten Betrieb in guter Niherung eingehalten werden.

184



Anhang: Numerische Umsetzung der Modelle

A

Einlesen der Eingahedaten

A

Berechnung der Stoffdaten an der Stelle x

Vorgabe i

Iterative Berechnung von pi.s

Iterative Berechnung von piel ;
Ax

Iterative Ber. der Aktivierungspolarisation Ra ;

-Berechnung von Rp und U

j++

Vorgeg. U er-

nein X ++
reicht ?

[ ja

Umsetzung der Diff.Gleichungen nach Heun an der Stelle x

Anderung Ts(x=0)

nein

dT/dx(x=1) < €

ja

Sneicherune der Endereebhnisse

Abbildung B.1 Schema der numerischen Umsetzung der mathematischen Modelle
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C Erginzungen zu den experimentellen Untersuchungen

C.1 Erginzungen zu den impedanzspektroskopischen Untersuchungen der elektro-
chemischen Degradation durch Koksbildung

Re /Ohm
0 0,5 1 1,5 2 2,5 3
0,05 {— —— : 1
. RSN

0,05 \ \\\\ i / | _\\
g 0.1 i 1
= |
S 0,15 -
£ | ™~

-0,2 | tstant \ / l
-0,25 \/ ‘

-0,3

-0,35

Abbildung C.2 Impedanzspektren im Betrieb einer Einzelzelle mit 1 cm’ Elektrodenfliche bei
yeo =22%, yua=20%, yC2H2=0,1%, Rest: N, T = 650°C, j :3OOmA/cm2, Beginn der jeweili-
gen Impedanzmessung nach z,,, = 13, 155, 267, 409, 548 min (vgl. Kap. 6.2.5).
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C.2 Vergleich der U/I-Kennlinien im H,- und Reformatbetrieb bei T = 750°C

Zellspannung U/ V

Stromdichte j/ A/ cm2

Abbildung C.3 Vergleich der U/I-Kennlinien im Reformatbetrieb mit denen im Hy/H,O-
Betrieb bei T = 750°C fiir O/C (ymo) = 1,24 (6%);1,58 (14,4%); 1,91 (22,8%); 2,24 (31,2%)
Az = lem?, '@ hnode =188 ml/min ml/min, ynzen =52%. Reformatbetrieb:  Yuz.eins Yco.eins
Yco2,ein» YH20,0in €Ntsprechend Gleichgewichtszusammensetzung, da=1mm, im H,-Betrieb wur-

de das gleiche Stroméquivalent wie im Reformatbetrieb eingestellt (11,3 A)
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C.3 Vergleich der elektrochemischen Leistungen der getesteten Zellen

BENSA_FZJ / B1005AK.003, B1405AK.004, BO806BK.004, BO305AKBOO0BAK.004, B1306AK.002, B2106AK.001, B2406AK.003

Z 1.118 (geringere Luftmenge)
S Z1.119,Z21.120
Spahfung / (1 crm?)
v |V IS ISR AV oy S
0.5
T: 800 °C
OM: Luft
O_O HH‘\H\‘\\H‘H\\‘\H\‘\\H‘H\\‘\H\‘HH‘HH‘HH‘HH‘\H\‘HH‘HH‘HH‘HH‘H\\‘HH‘HH‘HH 0,6/1s|m
@ 00 0.5 1.0 15 Alcm2 20 BG: H, (5% H,0)
0.25/0.5slm

Stromdichte

Abbildung C.4: Strom/Spannungs-Kennlinien der getesteten FZJ ASC’s bei 800 °C im Luft /
H, (5 % H,0) Betrieb.

Im Falle der getesteten FZJ-ASC’s wurde, abgesehen von Zelle 4.045, eine hohe Reprodu-
zierbarkeit festgestellt, es zeigten sich allerdings Unterschiede zwischen Zellen mit 1 und 16
cm? Elektrodenfldche (s. Abbildung C.4). Die Ursache fiir diesen Unterschied ist im wesentli-
chen auf die unterschiedliche Brenngasausnutzung zuriickzufiihren. In Abbildung C.5 sind
neben den Kennlinien fiir die 1 und 16 cm? Zelle jeweils die mittlere EMK, die sich aus der
Brenngaszusammensetzung unter Beriicksichtigung der Brenngasausnutzung ergibt mit einge-

tragen.

189



Anhang: Ergédnzungen zu den experimentellen Untersuchungen

B1005AK.003, B1405AK.004, B0806BK.004, BO305AK.001, B1006AK.004, B1306AK.002, B2106AK.001

1 ome /7mittlere theoretische EMK
10 NSRS Ty M / bei Bertlicksichtigung
= R e Ry i6omz " der Brenngasausnutzung
g an der Zelle
S v 16 cm? 1 cm?
= S RS PP RN 111
16 cm?, korrigiert
0.5
1cm2 7,9 % H,0 @ 1 Alcm?
T: 800 °C
16 cm?: 28,5 % H,O @ 1 A/cm? OM: Luft
00 \H\‘HH‘\\H‘\H\‘\H\‘HH‘\H\‘\H\‘HH‘HHi\\H‘H\\‘HH‘\H\‘\H\‘\H\‘HH‘HH‘HH‘HH‘HH 1S|m
@ 00 0.5 1.0 15 Acm? 20 BG: H, (5% H,0)
0.5 slm

Stromdichte

Abbildung C.5: Vergleich der Strom/Spannungs-Kennlinien von FZJ ASC’s mit 1 cm? und
16 cm? Elektrodenfliche bei 800 °C im Luft / H, (5 % H,0) Betrieb. Die Kennlinie der Zelle
mit 16cm2 Kathodenfldche wurde korrigiert (gestrichelte Kennlinie), in dem die im Vergleich

zur Zelle mit 1cm2 Kathodenfldche niedrigere berechnete EMK hinzuaddiert wurde

Korrigiert man die Kennlinie der 16 cm? Zelle um die Differenz in der EMK so verringert sich
die Differenz zwischen den Kennlinien der beiden Zellen, die verbleibenden Unterschiede
sind auf die schlechtere bzw. unvollstindige Kontaktierung der 16 cm? Zelle zuriickzufiihren.
Ist eine groBfldchige Zelle nur geringfiigig gewolbt oder wolbt sie sich wihrend der Redukti-
on so kann mit den verwendeten Kontaktnetzen kein vollflichiger Kontakt mit konstantem

Anpressdruck erzielt werden. Teilbereiche der Zelle sind dann nur unzureichend kontaktiert.

C.4 Betrieb einer SOFC-Einzelzelle in Kopplung mit einem technischen CPOX-
Reaktor

Um die Grundlagenuntersuchungen zur Stabilitit der elektrischen Leistung im Betrieb mit
dem synthetischen Reformat aus Kap. 6.2.4 zu verifizieren, wurden in Zusammenarbeit
mit dem Engler-Bunte-Institut — Bereich Gas, Erdol, Kohle (EBI) der Universitidt Karlsru-
he Versuche durchgefiihrt, in denen eine SOFC-Einzelzelle mit 16 cm? Elektrodenfliche
mit Reformat aus einem technischen Diesel-CPOX-Reaktor betrieben wurde. Der Diesel-

CPOX-Reaktor mit einer maximalen Diesel Heizleistung von 12 kW wurde von der Firma

190



Anhang: Ergdnzungen zu den experimentellen Untersuchungen

J. Eberspicher GmbH & Co. KG entwickelt. Weitere Daten zum Reformer und zu der Be-

triebsweise des Teststandes finden sich in [106]. Abbildung C.6 zeigt das Verfahrens-

flieBbild des am EBI befindlichen Teststandes, der im Rahmen einer Dissertation zur Cha-

rakterisierung des CPOX-Reaktors aufgebaut und betrieben wurde [106]. Die Komponen-

ten, die nachtriglich zur Kopplung des Reaktors mit der SOFC eingefiigt wurden, sind

umrandet. Das Reformat wurde der Zelle iiber einen bypass zugefiihrt. Die Einstellung des

Volumenstroms von 750 ml/min fiir die Anodenseite der SOFC erfolgte in den ersten

Messungen iiber ein Nadelventil, im weiteren Verlauf der Untersuchungen wurde hierzu

ein Massendurchflussregler hinter der Zelle eingesetzt.

> Dec
Erdgas
Kuhlwasser
> Ded — D
Kuhlwasser
- 2
— 1l
B ‘ ‘ Absche|der
Schutzgas ‘ == ‘ Q
| Nadelventll Durchflussmesser
| SOFC-Anode Ampullen- Kinhlfalle
i
! -/
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Abbildung C.6 VerfahrensflieBbild des Teststandes zur Kopplung einer technischen

Das Housing, in dem die SOFC-Einzelzelle getestet wurde, wurde aus hochtemperaturfestem

Stahl gefertigt (s. Abbildung C.7).
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Abbildung C.7 Housing zur Aufnahme der SOFC-Einzelzelle im Kopplungsteststand

Das Housing befindet sich in einem Ofen, mit dem die gewiinschte Zelltemperatur eingestellt
wurde, welche mit Hilfe eines in den Anodengasverteiler eingefithrten Thermoelementes ge-

messen wurde.

Zu Beginn jeder Messreihe an einer Zelle wurde diese zundchst mit Stickstoff aufgeheizt,
bevor die Reduktion des NiO an der Anode bei T = 800°C durchgefiihrt wurde. Hierzu wurde
tiber 30 min Formiergas (mit yg>= 5%, Rest N») und anschlieBend iiber mindestens 60 Minu-
ten reiner Wasserstoff zugegeben. Die Leerlaufspannungen, die sich nach der Reduktion bei T
= 800°C ergaben, lagen bei Uy=1,18..1,2 V. Es konnte somit eine sehr hohe Dichtigkeit erzielt
werden (ygo = 0,2...0,5%). Vor der Beaufschlagung mit Reformat bei der eingestellten Zell-
temperatur wurde die Anode mit Formiergas im reduzierten Zustand gehalten. Anschlieend

wurde die Zelle iiber eine definierte Betriebsdauer mit Reformat beaufschlagt.

Fiir diese Versuchsreihe wurde dabei wie folgt vorgegangen:
1. Beaufschlagung der SOFC-Anodengasseite mit Formiergas (5% H; in N;). Betrieb des

Reformers bis stationdrer Zustand erreicht ist.

192



Anhang: Ergdnzungen zu den experimentellen Untersuchungen

2. Beaufschlagung der SOFC iiber 8 h mit Reformat bei definiertem O/C-Verhiltnis und
T = 650°C (genauere Angaben iiber die Betriebsweise des Reformers zur Erreichung

des O/C-Verhiltnisses finden sich in [106] )
3. Stopp: Abkiihlen der SOFC in N,
4. Regeneration des Reformerkatalysators mit Luft
5. Ausbau und Untersuchung der Zellen

Abbildung C.8 zeigt den Zustand der Anode und die Reformatqualitit, die sich in den Versu-

chen ergab.
olc 0/C=1,28 0/C=1,70 0/C=1,83
Bild der Zelle
nach den
Betriebsphasen
KW — Gehalt an Yona = 0,2 - 0,5% Yca = 600 ppm Ycha = 480 ppm
Reaktoraustritt Ycz = 100-1000 ppm Ycz2 = 41 ppm Yc2 =10 ppm
Yc3 = 50 - 1000 ppm Ye3 = 11 ppm Yes= 0ppm

Abbildung C.8 Ergebnisse der Untersuchungen im gekoppelten Betrieb iiber tgewien=8h bei T =
650°C. Bei O/C = 1,28 konnte kein stationdrer Zustand der Reformatzusammensetzung er-
reicht werden, so dass fiir den Kohlenwasserstoffgehalt nur ein Bereich angegeben werden
kann. yc; steht dabei fiir die Summe aller mit einem Micro-GC detektiertenVerbindungen mit
jeweils 2 Kohlenstoffatomen, ycs fiir die Summe aller Verbindungen mit jeweils 3 Kohlen-

stoffatomen

Die optische Analyse der Anodenoberfliche bestitigt den groBen Einfluss des O/C-

Verhiltnisses auf die Koksausbeute, der auch schon in Kapitel 6.2 festgestellt wurde. An der
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Anode der Zelle, die bei O/C = 1,83 betrieben wurde, konnten auch mit dem Rasterelektro-
nenmikroskop keine Koksablagerungen festgestellt werden. Wie im Betrieb mit
Modellreformat konnte auch in diesen Untersuchungen nachgewiesen werden, dass bei T =
650°C fiir O/C> 1,81 und ycom2 < 100ppm ein stabiler Betrieb iiber mehrere Stunden ohne
Koksbildung auf der Zelle moglich ist.

C.5 Blindmessungen zur Ermittlung der Kohlenstoffausbeute im Messaufbau ohne
Brennstoffzelle

Die Blindmessungen zur Ermittlung der Kohlenstoffausbeute im Messaufbau ohne Brenn-
stoffzelle wurden in Messstand Typ B durchgefiihrt. Dabei wurde die SOFC-Einzelzelle
durch ein 1 mm dickes Al,O3-Vlies mit den Abmessungen von 50 X 50 mm ersetzt. Abge-
dichtet wurde der Anodengasraum durch eine 200 um dicke, gasdicht gesinterte Platte aus
8YSZ mit den Abmessungen von 53 X 53 mm. Die Kohlenstoffausbeute wurde dabei iiber

das in Kap. 4.4 beschriebene Verfahren bestimmt.

Tabelle C.3 Bei T = 750 °C im Messaufbau ohne Brennstoffzelle ermittelte Kohlenstoffaus-

beute im Betrieb mit idealem Reformat

tBetrieb o/C Yc
120 1,91 0
120 1,58 0
120 1,24 1,76689E-06

beute im Betrieb mit dem 1. synthetischen Modellreformat

Tabelle C.4 Bei T = 750 °C im Messaufbau ohne Brennstoffzelle ermittelte Kohlenstoffaus-

{Betrieb

o/C

Yc

120

1,58

0,000713076
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120 1,24 0,001274588

Tabelle C.5 Bei T = 650 °C im Messaufbau ohne Brennstoffzelle ermittelte Kohlenstoffaus-

beute im Betrieb mit idealem Reformat

(Betrieb o/C Yc
120 2,25 0
120 1,91 1,77656E-06
120 1,58 1,35488E-06
120 1,24 3,3624E-05
360 0 2,04158E-05

Tabelle C.6 Bei T = 650 °C im Messaufbau ohne Brennstoffzelle ermittelte Kohlenstoffaus-

beute im Betrieb mit dem 1. synthetischen Modellreformat

(Betrieb o/C Yc
120 2,58 0
120 1,91 7,99293E-05
120 1,24 0,000298927
360 1,24 0,000260134
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Tabelle D.7: Betriebsbedingungen, die bei der Parametervariation zur Quantifizierung der Kohlen-

stoffausbeute eingestellt wurden

Temperatur | Ausgangs- Variierte| Variierter Betriebs- | Bemerkungen
T /[°C] gasgemisch GroBe | Bereich dauer tgetrich)
der Variation
650 Id. Reformat V2 5%-47T % 30 -
YH20 0-10% 30 -
yco 49-22% 30 -
Yco2 3%-10% 30
Ye2H2 0-0.5% 30 -
- - 30, 60, 120,
1.synth. - - 30, 60, 120,
Modellrefomay
Id. Reformat o/C 1,24 120
1,41
1,58
1,74
1,91
2,25
1.synth. o/C 1,24 120
Modellrefomat 1,58
1,74
2,00
2,58
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700 Id. Reformat - - 120
1.synth. - - 120
Modellreformat
750 Id. Reformat O/C 1,24 120
1,58
1,66
1,74
1,91
2,25
2,58
1.synth. o/C 1,24 120
Modellreformat 1,58
1,66
1,74
2,24
2,58
Id. Reformat - - 30, 60, 120,
1.synth. - - 30, 60, 120,
Modellreformat
800 Id. Reformat - - 120
1.synth. - - 120
Modellreformat
850 Id. Reformat - - 120
1.synth. - - 120
Modellreformat
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Tabelle D.8 Betriebsbedingungen, die bei der Parametervariation zur Ermittlung des Methanumsat-

zes eingestellt wurden.

Temperatur | Ausgangsgas Variierte | Variierter | Verweil- | Ort der Messstelle
/ [°C] -gemisch der Grolle Bereich zeit T/s | in Stromungs-
Variation richtung /cm
600 2.synth. Y2 5...17% 0,037 4
Modell-reformat | yp0 2...14% 0,037 4
yco 4...15% 0,037 4
yco2 6...18% 0,037 4
YcH4 0...2% 0,037 4
625 2. synth. YCH4 0,1...1% | 0,037 4
Modellreformat
650 2. synth. V2 5...17% 0,037 4
Modellreformat | ypo0 2...14% 0,037 4
yco 4...12% 0,037 4
yco2 10,4...18%| 0,037 4
YcH4 0...1% 0,037 4
- - 0,056 4
- - 0,028 4
- - 0,028 3
- - 0,018 2
0,009 1
675 2.synth. YCH4 0,1...1% | 0,037 4
Modellreformat
700 2.synth. YCH4 0,1...1% | 0,037 4
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Modellreformat

750 2.synth. YH2 - 0,037
Modellreformat | ypo0 2...30% 0,037
yco - 0,037

yco2 6...30% 0,037

YcH4 0...20% 0,037

YcH4 10% 0,112

YcH4 10% 0,056

YcH4 10% 0,028

YcH4 1% 0,028

ycu4 1% 0,018

YCH4 1% 0,009

850 2.synth. YH2 - 0,037
Modellreformat | ym0 10...30% | 0,037
Yco - 0,037

Yco2 6...30% 0,037

YcH4 0...20% 0,037

Ycu4 10% 0,112

YcH4 10% 0,056

YcH4 10% 0,028

YcH4 10% 0,028

YCH4 10% 0,018

YcH4 10% 0,009
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E Stoffwerte

Komponente| M;/ ci/ &/k (z U)i A/ Bi/ Ci/ D;/
kg/kmol 2 /K Ji(mol K) | V/(mol K% | J/molK? | J/(mol K
CH, 16 3,758 | 148,6 | 244 4,598 | 1,245E-2 | 2,86E-6 -2,7E-9
H,0 18 2,641 | 809,1 | 12,7 7,701 | 4,595E-4 | 2,521E-6 -0,859E-9
CO, 44 3,941 | 1952 | 26,9 4,728 | 1,754E-2 | -1,338E-5 4,097E-9
CO 28 3,69 | 91,7 18,9 7,373 | -0,307E-2 | 6,662E-6 -3,037E-9
0, 32 3,467 | 106,7 | 16,6 6,713 | -0,879E-6 | 4,17E-6 -2,544E-9
H, 2 2,827 | 59,7 | 7,07 6,483 | 2,215E-3 | -3,298E-6 1,826E-9
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Steigende Umweltschutzanforderungen verlangen nach effizienteren und
emissionsarmeren Stromquellen in Fahrzeugen. Eine Alternative zum her-
kémmlichen Bornetzversorgungssystem bietet die Brennstoffzelle, welche
die im Brennstoff enthaltene Energie direkt in elektrische Energie wandeln
kann. Der Strom kann so mit einem wesentlich héheren Wirkungsgrad bereit-
gestellt werden, als Uber die konventionelle Kette Motor-Generator-Batterie.
Die Hochtemperaturbrennstoffzelle mit Festelektrolyt (SOFC) erlaubt wegen
ihrer hohen Betriebstemperatur von 600 bis 1000°C den direkten Einsatz
von Reformatgasen aus Kohlenwasserstoffen, wie z.B. Erdgas, Benzin oder
Diesel. Es kédnnen so sehr kompakte Systeme realisiert werden.

In der Literatur gibt es einige Untersuchungen zum Einsatz der Brennstoff-
zelle in Bordnetz (APU)-Systemen. Die Anforderungen fir den Serieneinsatz
an die elektrische Leistungsdichte und an die Lebensdauer konnten jedoch
noch nicht erfillt werden. Insbesondere Koksbildung auf der Brennstoff-
elektrode (Anode) stellt ein Problem beim Einsatz von Dieselreformat dar.

In dieser Arbeit werden daher Untersuchungen an SOFC-Einzelzellen durch-
gefthrt, durch die ein stabiler und effizienter Betrieb der SOFC mit Dieselrefor-
mat maglich wird. Hierzu werden in Messungen Betriebspunkte identifiziert,
an denen die Zelle ohne verstarkte Degradation der elektrischen Leistung
durch Koksbildung betrieben werden kann. Es werden mathematische
Modelle erstellt, mit denen der Methanumsatz und der Konzentrationsver-
lauf der Gase in der Anode wiedergegeben und die zu erwartende Stack-
Leistung in Abhangigkeit der Betriebsbedingungen und der Zellausfiihrung be-
rechnet werden kénnen. Anhand der Simulationsrechnungen wird auBBerdem
das Wirkungsgradpotential fir weiterentwickelte Zellen aufgezeigt.
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