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Modellierung und Simulation von
Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen

Kurzfassung

Brennstoffzellen sind elekirochemische Energiewandler, welche die chemische Energie der
konstant zugefiihrten Reaktanten auf direktem Wege in Elektrizitdt umwandeln. Das am
haufigsten verwendete Brenngas ist hierbei Wasserstoff, welches entweder in reiner Form
durch beispielsweise Elektrolyse oder als wasserstoffreiches Gasgemisch (Reformat) durch
Reformierung von etwa Diesel oder Kerosin erzeugt werden kann. Ein Nachteil von Refor-
mat ist jedoch, dass es neben Wasserstoff auch Kohlenmonoxid (CO) enthélt, welches zur
einer Katalysatorvergiftung in der Brennstoffzelle fuhrt. Da héhere Betriebstemperaturen
eine groBere CO-Vertraglichkeit aufweisen, bietet sich der Einsatz von Hochtemperatur-
Polymer-Elektrolyt-Brennstoffzellen (HT-PEFCs) an.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Modellierung und numerische Strémungssimulation von
HT-PEFC-Stacks mit der Absicht, neben einem besseren Verstandnis von multiphysika-
lischen Prozessen im Stackbetrieb eine Analyse und Optimierung von bestehenden Stack-
designs zu erreichen. Die geometrische Modellbildung basiert auf dem Porésen Volumen-
Modell, welches die erforderliche Anzahl an Rechenelementen signifikant reduziert. Die
elektrochemischen Modelle fiir Wasserstoff / Luft- und Reformat / Luft-Betrieb, welche unter
anderem die CO-Vergiftungseffekte mitberiicksichtigen, wurden im Rahmen dieser Arbeit
entwickelt und in die verwendete Software Ansys / Fluent implementiert. Die dabei durch-
geflihrten Simulationen ergaben die optimale Strémungskonfiguration fiir den Stackbetrieb
hinsichtlich der homogenen Stromdichteverteilung, welche sich positiv auf die Stackalte-
rung auswirkt. So lieBen sich homogenste Stromdichten mit der Stackkonfiguration Anode
/ Kathode im Gegenstrom und Anode / Kiihlung im Gleichstrom beobachten. Ebenso wur-
de der Einfluss von Kiihlungsstrategien auf die Stackleistung untersucht. Daraus konnten
die lokale Temperaturverteilung als Folge des Kihlkonzepts sowie Temperaturpeaks im
Stackinneren vorausgesagt und anhand von experimentellen Messungen bestatigt werden.
Weiterhin wurden die Modellskalierbarkeit und damit auch die allgemeine Giltigkeit des
entwickelten Modellierungs-Ansatzes nachgewiesen.

Demzufolge kdnnen der verwendete Modell-Ansatz sowie die gewonnenen Erkenntnisse
als hochwertige Unterstiitzung bei der Weiterentwicklung von HT-PEFC-Stacks angewandt
werden, welche insbesondere fir die Stromversorgung von elektronischen Hilfsgeraten
(APUs) in Lastkraftfahrzeugen, Schiffen und Flugzeugen vorgesehen sind.






Modeling and Simulation of High-Temperature Polymer Electrolyte
Fuel Cells

Abstract

Fuel cells are electrochemical energy converters that convert chemical energy of constant-
ly fed reactants directly into electricity. The most commonly used fuel gas in this respect
is hydrogen, which is either produced in pure form by electrolysis, for example, or as a
hydrogen-rich gas mixture (reformate gas), produced by reforming diesel or kerosene e.g..
However, a disadvantage of reformate gas is that it contains additional carbon monoxide
(CO), which leads to catalyst poisoning in the fuel cell. Since higher operating temperatures
also lead to a higher CO tolerance, the use of high-temperature Polymer-Electrolyte-Fuel-
Cells (HT-PEFCs) is particulary suitable for reformate operation.

The aim of the presented work is the modeling and CFD-simulation of HT-PEFC stacks
with the intention of gaining a better understanding of multi-physical processes in the stack
operation as well as the optimization and analysis of existing stack designs. The geometric
modeling used is based on the Porous Volume Model, which significantly reduces the requi-
red number of computing elements. Furthermore, the electrochemical models for hydrogen
/ air and reformate / air operation, which were taking the CO poisoning effects into account,
are developed in this work and implemented in the software ANSYS / Fluent.

The resulting simulations indicated the optimal flow configuration for the stack operation
in terms of the homogeneous current density distribution, which has a positive effect on
the stack aging. Thus, the current densities showed a strong homogeneity regarding the
stack configuration anode / cathode in counter-flow and anode / cooling in co-flow. The
influence of cooling strategies was examined for the stack performance in a similar way.
In the following, the local temperature distribution as well as temperature peaks within the
stack could be predicted and validated with experimental measurements. Further on, the
model scalability and thus the general validity of the developed modeling approach have
been demonstrated.

Consequently, the applied modeling approach as well as the obtained conclusions can be
used as high-quality support in the development of HT-PEFC-stacks, which are particularly
intended for the power supply for auxiliary power units (APUs) in lorries, ships and aircrafts.
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1 Einleitung

Energieversorgung und Umweltschutz gehdéren zu den gréBten Herausforderungen unse-
rer Zeit. Die Brennstoffzellen-Technologie bietet hierfliir eine saubere, effiziente und zu-
verlassige Lésung an. In der Brennstoffzelle wird die chemische Energie aus Reaktanten
durch elektrochemische Umwandlung auf direktem Wege in Elektrizitdt umgewandelt, wo-
bei als Nebenprodukte der Reaktion reines Wasser und Abwarme entstehen. Auf diese
Weise kénnen nahezu alle Vorrichtungen, die elektrische Energie bendétigen, versorgt wer-
den. Zusétzlich kann ebenso die freigesetzte Warme durch Wéarmetauscher riickgewonnen
werden, was den Gesamtwirkungsgrad erhdht.

Die Brennstoffzelle besteht aus zwei Elektroden, einer Anode und einer Kathode, die durch
einen Elektrolyten getrennt sind. Zusammen bilden sie die Membran-Elektrode-Einheit (MEA
- Membrane-Electrode-Assembly). Die beiden Elektroden sind durch einen &uBeren Strom-
kreis miteinander verbunden. Die Anoden-Seite, auf der die Oxidations-Reaktionen stattfin-
den, wird mit dem Brenngas versorgt, wahrend die Kathoden-Seite mit Oxidanten versorgt
wird und dort die Reduktions-Reaktionen stattfinden. Die Versorgung der Elektroden mit
Reaktanten erfolgt Uiber das Stromungsfeld (Flowfield). Die freigewordenen Elektronen auf
der Anode gelangen durch den Stromkreis zur Kathode und ein elektrischer Strom flie3t.
In einigen Brennstoffzelltypen befindet sich zwischen der Elekirode und dem Flowfield ei-
ne pordse Gas-Diffusions-Schicht (GDL - Gas-Diffusion-Layer), welche fiir eine homogene
Gasverteilung unter den Flowfield-Stegen sorgt. Prinzipiell kommen alle Fluide, welche in
der Lage sind zu oxidieren und zu reduzieren, als Reaktanten in Frage. In den meisten Fal-
len wird jedoch die Kombination aus Wasserstoff und Luft, jeweils fir Anode und Kathode,
bevorzugt.

Alle Brennstoffzellen arbeiten nach dem gleichen Prinzip, jedoch existieren Variationen be-
zlglich des verwendeten Elektrolyten und der Betriebstemperatur. Tabelle 1.1 stellt eine
kurze Ubersicht der wichtigsten Brennstoffzelltypen dar.

Obwohl alle Brennstoffzelltypen jeweils spezifische Vor- und Nachteile sowie Einsatzgebie-
te aufweisen, die von portablen Uber stationére bis hin zu mobilen Anwendungen reichen,
liegt derzeit das Hauptinteresse an den Typen PEFC und SOFC.

Die Brennstoffzellen als elektrochemische Energiewandler bieten im Vergleich zu konven-
tionellen Energieumwandlern wie dem Verbrennungsmotor eine Vielzahl an Vorteilen. So
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Tabelle 1.1: Ubersicht der wichtigsten Brennstoffzelltypen

Brennstoffzelltyp Temperatur  Elektrolyt Brennstoff
Polymer-Elektrolyt-Membran-BZ

Direkt-Methanol-BZ (DMFC) 50-80°C Polymer Methanol
Nieder-Temperatur-PEFC (NT-PEFC) 60-80°C Polymer Ho
Hoch-Temperatur-PEFC (HT-PEFC) 150 -200 °C  Polymer /H3PO4 Reformat
Phosphorséaure-BZ (PAFC) 150-200°C HzPOy4 Ho, Reformat
Alkali-BZ (AFC) 60 - 200 °C  Alkalilauge Ho
Schmelz-Karbonat-BZ (MCFC) 650 °C  (Li, K)oCOg Hs, (CmHn), CO
Festoxid-BZ (SOFC) 600 - 1000 °C  (Zr, Y)Oo Hs, (CmHn), CO

hat beispielsweise die Brennstoffzelle das Potenzial zu héheren Wirkungsgraden und die
lokalen Schadstoffemissionen bei reinem Wasserstoff sind gleich null. Weitere Vorteile sind
die einfache und modulare Bauweise sowie ein geringerer Gerduschpegel.

Bis eine Massenanwendung der Brennstoffzelle méglich ist, missen jedoch weitere tech-
nologische, infrastrukturelle und wirtschaftliche Herausforderungen gemeistert werden. Von
besonderer Bedeutung sind hier unter anderem die Verfahren der Wasserstoffproduktion.
Es bestehen vielféltige Mdglichkeiten der Wasserstoffherstellung, entweder als reines Gas,
wie beispielsweise durch Elektrolyse oder thermochemische Prozesse [1, 2] oder durch
auch die Reformierung der sogenannten Mittel-Destillate wie Diesel und Kerosin [3], wo-
durch ein wasserstoffreiches Gasgemisch (Reformat) entsteht. Der Vorteil ist hier, dass
diese Brennstoffe bereits genutzt und in nachster Zukunft ihre Hauptrolle im Last-, Schiff-
und Flugverkehr beibehalten werden. Gleichzeitig wird ein vermehrter Einsatz von elektroni-
schen Hilfsgeraten (APU - Auxiliary Power Units) an Bord dieser Verkehrsmittel angestrebt,
was eine noch effizientere Stromproduktion erfordert. Flr diese APUs bieten sich reformat-
betriebene Brennstoffzellsysteme an.

Die Reformierung mit anschlieBender Stromproduktion mittels Brennstoffzellen kann dabei
eine durchaus attraktive Briickentechnologie darstellen. So entsteht durch die Reformierung
von Diesel oder Kerosin ein wasserstoffreiches Gasgemisch mit einem Volumenanteil von
30 - 40 % an Wasserstoff, welches jedoch auch immer einen Kohlenmonoxid (CO)-Anteil
aufweist. Das Vorhandensein von CO im Brenngas sorgt fir Vergiftungseffekte am Platin-
Katalysator der Anode, die besonders bei niedrigen Temperaturen auftreten.

Zurzeit existieren drei Strategien fiir die Stromversorgung von APUs mit Reformat: PEFC
mit Gasreinigung, HT-PEFC und SOFC. Jeder dieser Brennstoffzelltypen besitzt eigene



Vorteile. Die wichtigsten Vorteile der HT-PEFC sind die Kombination von einfachem Was-
sermanagement, hoher CO-Toleranz, geringer Materialanforderung und einfachem Gesamt-
system.

Dies sind Griinde und Motive fiir weitere Forschungs- und Entwicklungs-Aktivitaten auf dem
Gebiet der HT-PEFC mit der Phosphorsaure (PA) dotierten Polybenzimidazol- (PBI) Mem-
bran bei einer Betriebstemperatur von 150 - 200 °C [4].

Die vorliegende Arbeit hat das Ziel, einen Beitrag zur Weiterentwicklung und Optimierung
der HT-PEFC-Technologie zu leisten. Der Fokus hierbei liegt auf der Modellentwicklung
und numerischen Strdémungs-Simulation (CFD - Computational Fluid Dynamics) von HT-
PEFC-Stacks mit einer moglichst feinen lokalen Auflésung auf der Zellebene. Damit soll
eine Unterstiitzung bei der Auslegung von kommenden Stack-Generationen geleistet wer-
den. Die einzelnen Arbeitsabschnitte hierfir sind in Modell-Entwicklung, -Validierung und
-Anwendung gegliedert und in Abbildung 1.1 schematisch dargestellt.

Modell-Entwicklung Modell-Validierung Modell-Anwendung
* Mathematisches Modell « Integrale Validierung  Stromdichte-Optimierung
» Geometrisches Modell « Lokale Validierung « Warme- und
Strémungsmanagement

Abbildung 1.1: Darstellung der Arbeitsabschnitte

Unterschiedliche Modellierungsansatze werden in Kapitel 2 diskutiert. Die Simulation er-
folgt hierbei in der Software Ansys / Fluent, welche gleichzeitig die Transportgleichungen
fir Masse-, Warme- und Stofflibertragung zur Verfligung stellt. In Kapitel 3 werden die
verwendeten Thermofluid-Modelle sowie die Methoden der numerischen Diskretisierung
vorgestellt.

Aufbauend auf theoretischen Grundlagen der elektrochemischen Prozesse wird das ma-
thematische Modell fir den Wasserstoff / Luft- und Reformat / Luft-Betrieb in Kapitel 4
entwickelt und mit den bereits vorgestellten Thermo-Fluid-Modellen Uber die User Defined
Functions (UDFs) in Ansys / Fluent implementiert. Darauf aufbauend werden in Kapitel
5 die unterschiedlichen Fehler und Grenzen der Modellierung aufgefihrt. Trotz moderns-
ter Rechnerhardware ist eine Strdmungssimulation innerhalb eines Stacks mit geometrisch
hochaufgeldster Zellebene nicht mdglich. Durch die Anwendung eines ,Porésen Volumen-
Ansatzes” wird die Geometrie abstrahiert, wobei nur die geometrischen Hauptmerkmale be-
ricksichtigt werden. Dazu wird die schrittweise Herleitung des Pordsen Volumen-Ansatzes
in Kapitel 6 beschrieben.

Das entwickelte geometrisch-mathematische Modell wird fur die Simulation eines 5-Zellen-
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Stacks mit 200 cm? aktiver Zellflache genutzt und mit lokalen Messungen der Temperatur-
und Stromdichteverteilung sowohl fur Wasserstoff / Luft- als auch Reformat / Luft-Betrieb
in Kapitel 7 validiert. Ebenso wird auf die Moglichkeiten der Stromdichte-Homogenisierung
durch optimale Strdmungsanordnungen sowie auf die Strémungsverteilung in den Gasver-
teilern (Manifolds) detailliert eingegangen.

Im letzten Schritt, in Kapitel 8, wird die Modellskalierung am Beispiel eines 320 cm? Stacks
nachgewiesen. Dartiber hinaus werden ein neu entwickeltes Klhlsystem sowie seine Aus-
wirkungen auf das Betriebsverhalten des Stacks numerisch untersucht.



2 Literaturubersicht

Es existiert eine Vielzahl an unterschiedlichen Ansatzen zur Einordnung und Klassifizierung
von Brennstoffzellmodellen. So kénnen diese beispielsweise nach Brennstoffzelltyp, Model-
lierungsebene, Modellierungsdimension, Modellierungsansatz oder Lésungsmethode un-
terschieden werden. Um eine mdglichst umfassende und allgemeine Gliederung der Mo-
dellierungsarbeiten vorzunehmen, bietet sich die Klassifizierung nach Modellierungsebe-
nen an. Diese Modellierungsebenen kénnen hinsichtlich der Auflésung in vier verschiede-
ne Skalen unterschieden werden: mikroskopische, mesoskopische, makroskopische Ebene
sowie Systemmodellierung. Jede dieser Ebenen stellt bestimmte Phanomene und Effekte
in den Fokus. Zur Problemformulierung werden mathematische Gleichungen verwendet,
die die einzelnen Variablen und Parameter miteinander verbinden und in einfachen Féllen
entweder analytisch oder in komplexeren Situationen numerisch gelést werden. Im Folgen-
den werden die Charakteristika der vier Modellierungsebenen vorgestellt.

2.1 Modellierungsebenen

Die mikroskopische Modellierung betrachtet die Atome, Atomcluster und Molekile. Bei die-
sen Modellen werden die einzelnen Teilchen aufgeldst, wobei ihre Interaktionen im Fokus
der Betrachtung stehen. Hierbei kann zwischen der quantenmechanischen und moleku-
laren Ebene unterschieden werden. Die quantenmechanische Ebene der Brennstoffzell-
modellierung [5, 6] dient auf der einen Seite zur Aufklarung von fundamentalen Prozes-
sen zwischen den kleinsten Teilchen wie der Protonen und Elektronen, mit denen zum
Beispiel Alterungsmechanismen der Zelle aufgeschlisselt werden kénnen. Auf der mole-
kularen Ebene [6-8] hingegen werden unter anderem die Transporteigenschaften in den
Membranen oder im Katalysator untersucht.

Einige Modellierungsanséatze, wie etwa die Latice-Boltzmann-Methode [9, 10], gehéren zu
der Mesoskalen-Modellierung. Das Ziel dabei ist die Abbildung der Ein- oder Zweiphasen-
strdbmung in der GDL. Zur Betrachtung des Fluids in der GDL werden Berechnungen von
Wahrscheinlichkeiten und Molekuilgruppierungen angewendet, da das Fluid weder als Mo-
lekll noch als Kontinuum angesehen wird.
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Dagegen stellt die makroskopische Modellierung die Doméne als ein Kontinuum dar. Durch
den hdheren Abstrahierungsgrad im Vergleich zu den vorherigen Modellebenen wird im
Modell nicht mehr zwischen den einzelnen Teilchen unterschieden. Als mathematische
Gleichungen zur Beschreibung der physiko-chemischen Prozesse werden Kontinuumsglei-
chungen verwendet. Dabei kann die Aufgabenstellung eindimensional (1D), zweidimen-
sional (2D) oder dreidimensional (3D) sein. Die Geometriedoméane reicht dabei von der
Katalysatorschicht [11, 12] (ber die Kanal- [13—15] und Zelldoméane [16—19] bis hin zu den
gesamten Stacks [20—22]. Die zu untersuchenden Effekte sind vielfaltig und beinflussen
Ladungsverhalten, Stromdichte- und Temperaturverteilungen sowie Festigkeitsanalysen.

In der Systemmodellierung wird das gesamte System mit all seinen Baugruppen betrachtet.
Fir das Brennstoffzellsystem sind dies neben dem Stack alle weiteren Komponenten, die
zur Produktion von Strom notwendig sind. Obwohl der Stack das eigentliche Herz des Sys-
tems darstellt, sind fiir eine einwandfreie Stromproduktion die Komponenten fiir die Gaszu-
fuhr, Warme- und Wassermanagement und Leistungsregelung ebenso bedeutend. In der
Modellierung werden jedoch die einzelnen Bauteile nicht rAumlich aufgeldst; stattdessen
werden Gesamtbilanzierungen verwendet. Jede der Komponenten wird in diesem Zusam-
menhang als eine Art ,Black-Box"betrachtet. Weiter steht im Fokus der Betrachtung der
Einfluss des Bauteils auf das System, durch den sich zum Beispiel die Gesamteffizienz,
Verluste sowie optimale Anordnungen berechnen lassen [23—-25].

In den einzelnen Modellierungsebenen werden unterschiedliche rdumliche, aber auch zeitli-
che Skalen betrachtet. Mit dem Anstieg der LaAngenskala nimmt unter anderem der Abstra-
hierungsgrad zu und der Detaillierungsgrad entsprechend ab, Abbildung 2.1. Die Weiter-
entwicklung der Rechnerkapazitaten 6éffnet die Méglichkeit, unterschiedliche Modellebenen
miteinander zu koppeln, um ein moéglichst breites Spektrum an Effekten im Modell abbil-
den zu kdnnen. Daraus leitet sich der Begriff ,Multiskalenmodellierung“ab, der auch in der
Brennstoffzellmodellierung immer mehr an Bedeutung gewinnt [26].

Aus den vorgestellten Modellierungsebenen geht hervor, dass sich die dreidimensionale
Stackmodellierung mit einer lokalen Zellauflésung von Betriebsvariablen mittels der nume-
rischen Stromungsmechanik im Bereich der Makroskalen-Modellierung eingliedert. Darauf
bezogen werden im Folgenden die aus der Literatur relevanten kontinuumsmechanischen
Zell- und Stackmodelle sowie ihre Vor- und Nachteile vorgestellt.
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Langenskala

Multiskalenmodellierung
Detaillierungsgrad
Legende:

QM — Quantenmechanisch LBM - Lattice-Boltzmann-Methode ~ KM — Kanalmodell ~ SM — Stackmodell
MD — Molekulardynamisch CL — Katalysatormodell ZM — Zellmodell SYM - Systemmodell

Abbildung 2.1: Modellierungsebenen - Von der Mikroebene zum System

2.2 Zellmodellierung

Zahlreiche Modelle fur die Simulation von Brennstoffzellen sind in den vergangenen zwei
Jahrzehnten entstanden. So bestanden die ersten Modellierungsansatze aus eindimensio-
nalen PEFC-Modellen. Dabei standen die physikalischen und elektrochemischen Prozesse
quer durch die MEA im Fokus der Untersuchungen. Durch den Gewinn an neuen Erkennt-
nissen nahm die Komplexitat der Modelle stetig zu und die Rechnerleisung erlaubte schlie3-
lich die Modellierung von mehr als einer Dimension. Mit der Zeit stieg auch das Interesse
an der HT-PEFC. So entwickelten sich aus der PEFC Modelle fiir die HT-PEFC, die in die-
sem Zusammenhang als eine Untergruppe gesehen werden kann. Folglich wird auch in der
folgenden Ubersicht den PEFC Modellen eine besondere Aufmerksamkeit geschenkt, die
die Basis flir HT-PEFC-Modelle bilden.

2.2.1 PEFC-Modelle

Die ersten PEFC-Modellierungsarbeiten sind auf Springer und Bernardi [27, 28] zuriickzu-
fihren, welche eindimensionale, stationére und isotherme Modelle fiir die Nafion®-Membran
enwickelten. Im Fokus ihrer Arbeiten stehen Speziestransport und Wassermanagement. Ei-
ne spatere Arbeit von Springer et al. [29] diskutiert zudem die Katalysatornutzung.
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Rowe et al. [30] wiederum erweiterte das Modell von Springer auf nicht-isotherme Betriebs-
bedingungen. Im Fokus der Untersuchungen standen hierbei sowohl das Warme- und Was-
sermanagement der PEFC-Membran sowie die entsprechenden Auswirkungen auf die Zell-
leistung. Murgia [31] vereinfachte das nichtlineare Modell von Bernardi und Verbrugge [28]
und machte es stabiler und schneller fir numerische Berechnungen. Die Modell-Validierung
erfolgte daraufhin durch Pisani et al. in [32].

Nichtstationare, eindimensionale Modelle hingegen wie das von Woéhr et al. [33] stellten die
Modellierung von transienten Betriebsbedingungen in den Mittelpunkt, u.a. betreffend der
Lastwechsel oder Anderung der Durchflussrate und der damit verbundenen Membranbe-
feuchtung.

Mit der Einfihrung einer weiteren Dimension in der Modellierung war es dann mdglich,
komplexere Effekte und ihre Interaktion zu untersuchen. Damit wurde erméglicht, Untersu-
chungen entlang des Kanals oder im Kanalquerschnitt zu betrachten und mit den Modellen
‘durch die Membran’ zu koppeln. Einer der ersten zweidimensionalen Modellierungsansétze
der MEA wurde von Fuller et al. [34] fiir die Beschreibung des Speziestransports innerhalb
der MEA entwickelt. In diesem Zusammenhang wurde der Warmeaustrag als ein kritischer
Parameter beziglich des Betriebs der PEFC erkannt. Aufbauend auf dem Modell von Sprin-
ger et al. [27] stellten Nguyen et al. [35] das zweidimensionale Modell entlang des Kanals
vor und wendeten es auf verschiedene Befeuchtungsstrategien an. Fir den Wasserstoff
/Luft-Betrieb miissen hierbei beide Seiten befeuchtet werden, um die Ohm’schen Verluste
so weit wie méglich zu minimieren. Besonders bei hohen Stromdichten (> 1 A /cm2) stellen
die Ohm’schen Verluste einen hohen Anteil der Gesamtverluste dar. Ein weiteres zweidi-
mensionales Modell entlang des Kanals ist dasjenige von Dannenberg et al. [36]. Hier wur-
de die Kalalysatorschicht mit dem Agglomerat-Ansatz modelliert. Das Modell war in der La-
ge, parallel mehrere Effekte zu erfassen, wie etwa die Zellleistung, den Ohm’schen Wider-
stand, das Wasserprofil in der Membran oder die Strom- und Temperaturverteilung entlang
des Kanals. SchlieBlich wurde das erste vollstindige zweidimensionale Modell von Gurau
et al. [37] vorgestellt. Die Transportgleichungen fir Masse, Impuls, Energie und Spezies
wurden auf die gesamte 'Sandwich-Struktur’ der MEA und die dazugehdrigen Gaskanale
angewandt. Der Vorteil dabei besteht darin, dass nur Parameter in das Modell eingehen,
die auch in der realen Zelle ermittelt werden kdénnen. Es missen somit keine Annahmen
Uber die Stromdichte- oder Speziesverteilung getroffen werden, wie es bis dahin Ublich
war. Wang et al. [38] prasentierten das erste zweidimensionale Modell entlang des Ka-

nals mit einer Zweiphasenstréomung und einem Mehrkomponenten-Gasgemisch basierend
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auf der numerischen Stromungsmechanik. Die Schwelle zwischen der Ein- und Zweipha-
senstromung wird von der Stromdichte bestimmt. Sobald sich die Zelle im Betriebsregime
oberhalb der kritischen Stromdichte befindet, entsteht das erste fllissige Wasser in der po-
rédsen Kathode. Das vorgestellte Modell ist in der Lage, die Entstehung der flissigen Phase
vorherzusagen und somit den Einfluss auf die elektrochemischen Prozesse in der Elek-
trode zu untersuchen. Ein bedeutender Nachteil des Modells ist darauf zuriickzuflihren,
dass es nicht moglich ist, die Effekte der Zweiphasenstrdmung unter dem Kanal und Steg
voneinander zu unterscheiden. Diese Limitierung ist jedoch modellbedingt. Um dieses Pro-
blem zu bewaltigen, entwickelten West und Fuller [39] das zweidimensionale Modell im
Kanalquerschnitt. Aus den Ergebnissen geht hervor, dass die VergréBerung der Stegbrei-
te einen starken Einfluss auf den Wassergehalt in der Membran hat. Prézisere Aussagen
lassen sich jedoch aufgrund der Vernachlassigung der Warmeeffekte nicht machen. Ku-
likovsky entwickelte in [40] ein quasi-dreidimensionales Modell fir ein M&ander-Flowfield.
Der Massentransport in der Katalysatorschicht zusammen mit Verarmungseffekten entlang
des Maanderkanals wurden dabei in Betracht gezogen. Die Reaktionsrate ist jedoch nicht
gleichmaBig entlang der Katalysatorschicht verteilt, sondern unter dem Kanal ist die Reak-
tionsrate und damit auch die Stromdichte héher als unter dem Steg.

Das erste dreidimensionale CFD-Modell wurde von Dutta et al. in [15] entwickelt. Das
Geometriemodell besteht hier aus einem geraden Einzelkanal sowie der Gas-Diffusions-
Schicht fir Anode und Kathode. Weiterhin wurden die elektrochemischen Modellgleichun-
gen mit den Transportgleichungen der kommerziellen Software Fluent gekoppelt. Das re-
sultierende Modell ermdglicht es, die Transporteffekie sowohl entlang des Kanals als auch
im Kanal-Querschnitt zu untersuchen. Die Simulationsergebnisse sagen dann eine ho-
mogenere Stromdichteverteilung voraus, wenn die GDL mitberiicksichtig wird. Die GDL
stellt dabei einen Strdmungswiderstand, senkrecht zur Hauptstrémungsrichtung, dar. Es
handelt sich um eine Art Strémungsverteilung im Kanal. Eine weitere Schlisselrolle der
GDL liegt im Elektronentransport zwischen der Elektrode und der Bipolar-Platte. Zahlreiche
dreidimensionale CFD-Modelle vernachlassigen den Elektronentransport mit der Annah-
me, dass sowohl die GDL als auch die Bipolar-Platten eine ausreichend hohe elektrische
Leitfahigkeit verfligen. Meng und Wang [41] zeigten an einem Ein-Kanal-Modell mit Ein-
Phasenstrdmung, dass die elektrische Leitfahigkeit der GDL einen starken Einfluss auf die
Stromdichteverteilung und ihren absoluten Wert hat. Der Grund hierfir liegt in der bis zu
zwei GréBenordnungen kleineren effektiven Leitfahigkeit der GDL im Vergleich zur Bipolar-
Platte. Ohne die Elektronen-Transport-Effekte ist die gréBte Stromdichte unmittelbar un-
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ter den Kanélen zu erwarten, da die Reaktantenzufuhr dort am schnellsten geschieht. Bei
Berucksichtigung des ’in-plane-Widerstands’ der GDL kommt es zu einer Verschiebung
der maximalen Stromdichte zum Bereich der Kanalrander. Diese Gebiete bieten den bes-
ten Kompromiss zwischen der Weglénge fur Elektronen und Reaktanten. Weiterhin wurde
in [42] der Einfluss der Leitfahigkeit von Bipolar-Platten auf die Stromdichteverteilung ent-
lang der Strémungsrichtung untersucht. Daraus lasst sich ableiten, dass eine geringere
elektrische Leitfahigkeit Potenzialunterschied entlang des Kanals zulasst, was wiederum
eine Glattung des Stromdichteprofils verursacht.

Noch héhere Anspriche an die Rechnerkapazitat in dreidimensionalen Modellen stellt die
Zwei-Phasenstromung und nichtstationare Modellierung. Sie ermdglicht die Untersuchung
von Effekten durch flissiges Wasser sowie transiente Effekte beim Lastwechsel, um da-
mit eine vollstdndige Information in der dreidimensionalen Geometrie zu bieten [43, 44].
Solche vollstandigen dreidimensionalen Modelle kénnen fir die praktische Auslegung von
neuen Designs von groBem Nutzen sein. Eine detaillierte Ubersicht iiber weitere PEFC-
Modellierungsarbeiten ist unter anderem in [45,46] zu finden.

Die meisten elektrochemischen Modelle sind heute mit CFD Softwarepaketen gekoppelt.
Einige von ihnen bieten fertige Module an, wéhrend andere wiederum die Mdglichkeit bie-
ten, eigene mathematische Modelle zu implementieren. Die am haufigsten verwendeten
Softwarepakete sind Fluent [47], CFX [48], COMSOL Multiphysics [49], STAR-CD [50] und
CFD-ACE+ [51]. Eine weitere, vielversprechende Alternative bietet die frei zugangliche Soft-
ware OpenFoam, die aus flexiblen Modulen besteht und einen unmittelbaren Eingriff in den
Source-Code erlaubt [52,53].

Katalysatorschichtmodellierung

Die vorgestellten PEFC-Modelle sind bezlglich ihrer Dimension aufgeteilt zwischen ein-,
zwei- oder dreidimensionalen Modellen. Die einzelnen Modelle kdnnen dabei jedoch auf
unterschiedlichen Ansatzen fir die Katalysator-Modellierung basieren. Daraus lassen sich
drei Hauptansatze ableiten: das Agglomerat-Modell, das Diskretes-Volumen-Modell und
das Dunnschichtmodell.

Das Agglomeratmodell stellt den héchsten Detaillierungsgrad in der Modellierung der Kata-
lysatorschicht dar [54,55]. Die Katalysatorschicht wird in diesem Zusammenhang als Agglo-
meration von vielen einzelnen Clustern modelliert. Diese Cluster bestehen aus Kohlenstoff-
und Platinpartikeln und sind in das Elektrolyt-Material vollst&dndig eingetaucht. Hierbei sind
die Agglomerate haufig sphérisch geformt. Die erforderlichen Parameter zur Modellierung
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kdénnen durch mikroskopische Analysen der MEA erhalten werden, wahrend der Agglomerat-
Radius als Fit-Paramter beibehalten wird. Eine Ubersicht der verschiedenen Literaturwerte
des Agglomerat-Radius ist in Dobson et al. [56] dokumentiert. Die aufwandige Struktur
erlaubt dabei die Erfassung zahlreicher Effekte im Modell, darunter zum Beispiel den Gas-
transport zwischen den Poren, das Lésen der Spezies in der Elektrolyt-Phase, Diffusion
und die Reaktion der gelésten Spezies im Agglomerat. Zusétzlich kann auch der Protonen-
transport im Elektrolyten und der Elektronentransport im Kohlenstoff modelliert werden.
Das Diskrete-Volumen-Modell [57-59] ist dem Agglomerat-Modell &hnlich, enthalt jedoch
einige bedeutende Vereinfachungen. So wird die Katalysatorschicht geometrisch in das
Modell einbezogen, die einzelnen Agglomerat-Strukturen jedoch werden nicht aufgeldst.
Stattdessen wird der Katalysator als isotropes und homogenes Kontinuum angenommen.
Dies hat zur Folge, dass beispielsweise die Diffusion der Reaktanten im lonomer nicht
berlcksichtigt werden kénnen.

Das Dinnschichtmodell von [60, 61] modelliert die Katalysatorschicht zwischen der GDL
und der Membran als eine unendlich diinne Wand, ohne dabei auf die innere Katalysator-
Struktur naher einzugehen. Die Katalysatorschicht wird als Randbedingung fir die Quell-
und Senkterme definiert. Durch das Vernachlassigen der inneren Struktur des Katalysa-
tors kénnen auch demzufolge die damit verbundenen Transporteffekte nicht berlicksichtigt
werden.

Das Agglomerat-Modell ist das detaillierteste der Modelle, wahrend das Dinnschichtmo-
dell dasjenige ist mit dem hdchsten Abstrahierungsgrad, was sich wiederum positiv auf den
Rechenaufwand auswirkt. Das Diskrete-Volumen-Modell hat den Vorteil, dass es die Ka-
talysatorschicht zwar mit in das Modell einbezieht, jedoch im Gegensatz zum Agglomerat-
Modell nicht auf aufwéndige mikroskopische Messungen angewiesen ist, die nicht in allen
Fallen eine eindeutige Aussage zulassen. Beispielsweise haben Dobson et al. [56] den Ra-
dius des Agglomerats von 200 nm festgestellt, welcher jedoch schwer aus der beigefligten
mikroskopischen Aufnahme zu ermitteln ist.

Ein Vergleich der drei Modellierung-Anséatze an einem Ein-Kanal-Modell wurde von Harvey
et al. [62] unternommen. Daraus geht hervor, dass das Dinnschichtmodell die gréBten Zell-
spannungen, d.h. die kleinsten Verluste, entlang der gesamten Kennlinie voraussagt. Die
Ursache daflr liegt im Modell begriindet. So kénnen durch die fehlende Katalysatorschicht
die Ohm’schen Verluste sowie Massentransportverluste auf Grund kleinerer Porositat nicht
modelliert werden. Das Diskrete-Volumen-Modell wiederum beinhaltet diese Effekte, be-
ricksichtigt jedoch nicht die Sauerstoffléslichkeit im Elektrolyten.

Ein weiteres wichtiges Merkmal des Dinnschichtmodells ist der vergleichsweise steilere

11
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Stromdichtegradient enlang des Kanals. Die Stromdichte wird im Vergleich zu den anderen
beiden Modellen am Kanaleingang uberschéatzt und am Kanalausgang unterschéatzt. Dieser
Effekt I&sst sich durch die Erh6hung der Reaktionskinetik aufgrund einer héheren effektiven
Katalysatorflache erklaren. Die gesamte dreidimensionale physikalische Morphologie des
Katalysators wird hier als zweidimensionale Ebene dargestellt, um die Zufuhr von Reaktan-
ten zu erleichtern. In der Nahe des Kanaleingangs ist somit die Konzentration von Reaktan-
ten am héchsten und durch die fehlende dreidimensionale Katalysator-Struktur wiederum
kommen elektrochemische Reaktionen leicht zustande. Dies schlagt sich dementsprechend
in der héheren Stromdichte nieder. Durch den héheren Verbrauch am Eingang stehen je-
doch weniger Reaktanten fiir den Ausgangsbereich zur Verfligung, was sich durch eine ge-
ringere Stromdichte in dieser Region &uBert. Ein &hnlicher Effekt kommt zustande, wenn die
GDL, wie bereits in [15] diskutiert, nicht im Modell beriicksichtigt wird. Zusammenfassend
|&sst sich festhalten, dass sich das Agglomerat-Model mit den heutigen Rechenkapazitaten
eher fir Kanal- und Zelluntersuchungen eignet, wahrend die Vorteile des Diinnschichtmo-
dells auf eine geeignetere Verwendung fir Stacksimulationen schlieBen lasst.

2.2.2 HT-PEFC-Modelle

Die Polymer-Elektrolyt-Membranen mit Nafion® weisen einige Nachteile auf, wie zum Bei-
spiel das aufwandige Wassermanagement, Gasbefeuchtung oder die niedrige CO-Vertrag-
lichkeit aufgrund der niedrigen Betriebstemperaturen. Mit der Erhéhung der Betriebstem-
peratur kann die CO-Vertaglichkeit wesentlich verbessert werden. Daflir miissen allerdings
andere Membran-Materialien statt des Nafions® verwendet werden [63]. Aus diesen Uberle-
gungen heraus wurde die Hochtemperatur-Polymer-Elektrolyt-Membran (HT-PEFC) mit der
Phosphorséaure dotierten Polybenzimidazole (PBI)-Membran entwickelt. Nun kommen auch
Reformat-Gase aus Mittel-Destillaten als Brennstoffe in Frage, ohne dass das CO mittels
Feinreinigung aus dem Gas entfernt werden muss. Die Anwesenheit von CO in der Brenn-
stoffzelle sorgt dabei flr die Blockade des Katalysators und reduziert damit die Zellleistung.
Die CO-Vergiftungseffekte sind dagegen bei erhéhten Temperaturen weniger ausgepragt.
Aus diesem Grund eignet sich die HT-PEFC in besonderer Weise fliir den Reformat-Betrieb,
da sie bei einer Betriebstemperatur von 160 °C naherungsweise 1 % an CO vertragen kann,
im Vergleich zu einer CO-Toleranz von 50 ppm bei PEFCs.

Aus Modellierungssicht stellt die HT-PEFC eine besondere PEFC dar, welche lediglich ei-
ne Ein-Phasenstromung aufgrund héherer Betriebstemperaturen (150 - 200 °C) aufweist.
Eine weitere Vereinfachung besteht darin, dass die HT-PEFC-Membranen ihre ionische
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Leitfahigkeit durch die Phosphorsaure erhalten. Daher kann auf die Befeuchtung der Gase
verzichtet werden. Der Wasseranteil in der Phosphorséure spielt zwar eine Rolle, ist jedoch
nicht von priméarer Bedeutung und kann im ersten Modellansatz vernachléssigt werden [64].
Die ersten mathematischen Modelle fiir die HT-PEFC sind auf Cheddie et al. [65] zuriick-
zufithren. Die simulierte Kennlinie zeigt dabei gute Ubereinstimmungen mit den experi-
mentellen Kennlinien. Weiterfihrende Arbeiten derselben Autorengruppe flhrten zu einer
kontinuierlichen Verbesserung der HT-PEFC-Modelle. In [66] wurde die Gasldslichkeit in
der Phosphorsaure-dotierten PBI-Membran sowie die Blockierung des Katalysators durch
die Phosphorséaure untersucht. Als wichtige Ergebnisse dieser Untersuchung kénnen zum
Einen die signifikanten Transportlimitierungen aufgrund der erschwerten Diffusion durch
die Phosphorsaure und anderseits die Nutzung von lediglich 1 % der Katalysatoroberflache
aufgefihrt werden.

Das semi-analytische Modell [67] dagegen ermdglicht die Umwandlung des bisherigen
Agglomerat-Modells in ein Dinnschichtmodell sowie die Kopplung mit der kommerzielen
CFD Software, wodurch die Rechneranforderungen stark reduziert werden. Zudem zeigen
die Ergebnisse der Polarisationskurve und der Speziesverteilung eine gute Ubereinstim-
mung mit denen aus dem detaillierten dreidimensionalen Modell [68].

Ein zweidimensionales Agglomerationsmodell fir isothermale Betriebsbedingungen wird
von Sousa et al. [69] vorgestellt. Das Modell ermdglicht die Beschreibung aller wichtigen
Effekte im Kanal sowie in der MEA. Lediglich die Crossover-Effekte von Gasen durch die
Membran wurden vernachlassigt. Der Zwischenraum zwischen den Agglomeraten ist mit
einer Mischung aus dem Elektrolyten und Polytetrafluoroethylene (PTFE) geflillt. Im Fokus
der Untersuchungen standen die Auswirkungen der Katalysatoreigenschaften auf die Zell-
leistung. Ahnlich wie in [66] wurde festgestellt, dass die effektive Nutzung des Katalysators
sehr gering ist. Das Modell kann hilfreich sein fir die Bestimmung des optimalen Gehaltes
an Phosphorsaure. Weiterhin wurden im Modell die CO-Vergiftungseffekte mitberticksich-
tigt. Die gleichen Gruppe von Autoren erweiterte das Modell schlieBlich fur nicht-isotherme
Betriebsbedingungen [70]. Die elektrochemischen Gleichungen flr das Agglomerations-
Modell wurden in die kommerzielle CFD-Software COMSOL implementiert. Im Fokus der
Untersuchungen standen Effekte entlang des Kanals und im Kanalquerschnitt. Aufgrund
des zweidimensionalen Modells mussten die Effekte in separaten Geometrien untersucht
werden. Ein Vergleich zum vorherigen Modell mit isothermalen Betriebsbedingungen er-
gab jedoch, dass nicht-isotherme Modelle eine hdhere Zellleistung vorhersagen. Dieser
Effekt kann als Folge des Temperaturanstiegs, besonders beim Betrieb in Bereichen ho-
herer Stromdichten, betrachtet werden. Darauf aufbauend wurde ein dynamisches, nicht-
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isothermales Modell entwickelt und in [71] vorgestellt. Darin wurden vornehmlich die Ei-
genschaften der Doppelschicht beim schrittweisen Lastwechsel untersucht. Es lieB sich in
diesem Zusammenhang feststellen, dass beim Lastwechsel ein Uberschwingen der einge-
stellten Stromdichte folgte. Die Ursache dafiir liegt in der verzdgerten Anpassung der Sau-
erstoffkonzentration. Dieser Effekt verschwand jedoch, sobald die Kapazitat der Doppel-
Schicht erhdht wurde. Durch die Modellmodfizierung konnten zudem auch Alterungseffekte
wie der lokale Verlust der Phosphorsaure aus dem Katalysator sowie das Sintern der Platin-
partikel mitberiicksichtig werden. Aus den Simulationen folgte, dass das Sintern von Platin
eine dominante Rolle bezuglich der Alterung spielt, insbesondere in den ersten 300 Be-
triebsstunden. Diese Beobachtungen sind auch im Einklang mit frheren Untersuchungen
von [72]. Eine detaillierte Modellbeschreibung sowie eine Bestimmung der verwendeten
Modell-Parameter ist in [49] zu finden.

Die Steigerung der Rechnerleistung ermdglichte eine Berechnung von HT-PEFC Modellen
mit immer komplexeren physiko-chemischen Modellierungen. Ein dreidimensionales CFD-
Modell zur Darstellung eines Kanal-Modells bei nicht-isothermalen Betriebsbedingungen
wird von Peng und Lee [73] vorgestellt. Eine Erweiterung des Modells flr nicht-stationare
Effekte wie beispielsweise das Uberschwingen der Stromdichte beim Lastwechsel wird
ebenfalls von Peng et al. [74] beschrieben (&hnlich zu [71]). Numerische und experimentel-
le Untersuchungen fir die HT-PEFC mit den kommerziellen BASF-MEAs werden dagegen
von Ubong et al. in [75] vorgestellt. Es ist zu beobachten, dass bei héheren Stromdichten
die BASF MEAs keine signifikanten Transportlimitierungen aufweisen. Ein Kritikpunkt je-
doch ist, dass die experimentellen Untersuchungen an einer Einzelzelle von 45 cm? vorge-
nommen wurden, wahrend die Geometriedomane im Modell aus einem einzelnen geraden
Kanalsegment besteht.

Ein dreidimensionales Modell fir das gesamte Zellflowfield mit einer aktiven Flache von 50
cm? wird von Lobato et al. in [16] vorgestellt. Eine Vereinfachung des Modells besteht darin,
dass nur das Kathodenflowfield betrachtet wurde, wéhrend die Anodenseite vernachlassigt
wurde. Da es sich um einen Wasserstoff / Luft-Betrieb handelt, ist diese Vereinfachung je-
doch nachzuvollziehen. Unter der Annahme, dass die Membran fiir Gase undurchldssig ist,
liegt der Wasserstoffanteil auf der Anode stetig bei 100 %. Die elektrochemischen Gleichun-
gen wurden anschlieBend in die CFD-Software COMSOL implementiert. Im Fokus der Un-
tersuchungen standen drei unterschiedliche Flowfield-Geometrien: Maander-, Parallel- und
FlaBchen-Flowfield. Die schlechtesten Eigenschaften in Bezug auf die Sauerstoffzufuhr an
die aktive Flache zeigte das Parallel-Flowfield auf. Dies hatte eine stark inhomogene Strom-
dichteverteilung in Bereichen zur Folge, in denen eine unzureichende Sauerstoffkonzentra-
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tion vorlag. Ein Grund dafir liegt in der Auslegung des Zell-Manifolds, dessen Geometrie
fur die gleichmaBige Versorgung aller Kanale nicht optimal ist. Siegel et al. prasentierten
ein weiteres dreidimensionales CFD-Modell mit der Software COMSOL [76]. Die Katalysa-
torschicht wurde hierbei mit dem Agglomerat-Modell dargestellt. Das Modell beinhaltet eine
temperaturabhangige Leitfahigkeit der Phosphorséure. Eine gute Ubereinstimmung mit ex-
perimentellen Daten fir den Temperaturbereich 150 - 160 °C wurde erreicht.

Es existieren auch alternative Modellierungsansatze ohne Kopplung mit einer CFD-Software.
So wurde beispielsweise die Modellierung der Polarisationskurve mittels klinstlicher neura-
ler Netzwerke von Lobato et al. in [77] vorgestellt, wahrend die analytische Modellierung
von einer HT-PEFC in [78, 79] prasentiert wurde.

Kulikovsky et al. [78] hat die Ermittlung von Transport-Parameter fiir die HT-PEFC aus expe-
rimentellen Kennlinien anhand eines zwei-Stufen Verfahrens beschrieben. Hierbei basiert
das HT-PEFC-Modell auf dem bereits vorgestellten analytischen PEFC-Modell [80]. Weiter-
hin entwickelte Shamradina et al. [79] ein pseudo-zweidimensionales Model mit integrier-
ten Crossover-Effekten fur die HT-PEFC MEA. Es zeigte sich jedoch, dass die Crossover-
Effekte nur eine Rolle in kleinen Stromdichtebereichen spielen. Eine Ubersicht der HT-
PEFC-Modellierungsarbeiten wurde von Reimer in [81] zusammengestellt.

2.2.3 CO-Effekte

Es existieren sowohl PEFC- als auch HT-PEFC-Untersuchungen und Modelle fiir den Refor-
matbetrieb. Wie bereits im vorherigen Abschnitt erwéhnt wurde, besteht einer der Haupt-
vorteile der HT-PEFC aus der hohen CO-Vertraglichkeit als Folge erhdhter Betriebstem-
peraturen. Die meisten heute existierenden HT-PEFC-Modelle sind vornehmlich fiir den
Wasserstoff / Luft-Betrieb ausgelegt und beschreiben nicht die CO-Vergiftungseffekte. Im
realen Reformat / Luft Betrieb, dem eigentlichen Einsatzbereich der HT-PEFC, spielen die
CO-Effekte dagegen eine wichtige Rolle, so dass ihnen an dieser Stelle daher eine beson-
dere Aufmerksamkeit gewidmet wird.

Die ersten experimentellen Untersuchungen der CO-Vergiftung an einer PAFC-Halbzelle
wurden von Vogel et al. [82] und Dhar et al. [83] vorgenommen. Der Mechanismus der
CO-Vergiftung basiert auf der Adsorption des Kohlenmonoxids auf der Platin-Oberflache.
Dadurch wird der bereits adsorbierte Wasserstoff durch Kohlenmonoxid im Verhéltniss 1:1
ersetzt. Der Bedeckungsgrad des Katalysators durch CO wurde in Zusammenhang mit ver-
schiedenen Temperaturen gemessen, wobei sich ein linearer Zusammenhang nach InZCTCZ)
darstellte. Daraus lieB sich ein allgemeines mathematisches Modell fir den Bedeckungs-
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grad, als Funktion der Temperatur und CO-Konzentration fiir den Temperaturbereich 110 -
190 °C ableiten.

Springer et al. [84] prasentierte eines der ersten elektrochemischen Modelle fiir den Re-
format / Luft-Betrieb in einer PEFC. Das Modell beriicksichtigt die Effekte Wasserstoff-
Adsorption und -Desorption, Wasserstoff-Oxidation, CO-Adsorption und -Desorption sowie
die CO-Elektrooxidation. Ehteshami et al. [85] untersuchten weiterhin die Effekte von Re-
format auf unterschiedliche Katalysatoren der PEFC bei Verwendung eines zweidimen-
sionalen Ein-Phasen-CFD-Modells. Das Modell war in der Lage, die gemessenen Effekte
durch CO zu beschreiben. Meland und Kijelstrup zeigten mit Hilfe der elektrochemischen
Impendanz-Spektroskopie (EIS) Experimente an einer PEFC, dass das adsorbierte CO
einen starken Einfluss auf den Ladungslbergang-Schritt auf der Anodenseite hat [86]. Zu-
satzlich bindet sich das CO auf der porésen GDL-Struktur und blockiert damit die Diffusion
von Wasserstoff zum Katalysator. Das und Berry [87] untersuchten die Zellleistung einer
HT-PEFC fiir unterschiedliche Temperaturen: 140 °C, 160 °C und 180 °C. Daraus folgte
in [83], dass bei héheren Temperaturen auch ein héherer CO-Anteil im Gasstrom toleriert
wird. Bei Betriebstemperaturen von 180 °C und héher kénnen sich so bis zu 5 % CO im
Gasstrom befinden, ohne dass eine Leisungsminderung zu beobachten ist. Weitergefiihrt
wirde dies bedeuten, dass hdhere Betriebstemperaturen in der HT-PEFC realisierbar sind,
so dass das Reformat-Gas nach dem Reformer und darauffolgenden Shift-Stufe ohne vor-
herige CO-Abtrennung eingesetzt werden kann.

Modestov et al. [88] untersuchten die Elektrooxidation von CO an Platin- und Platin-Ru-
thenium-Katalysatoren in PBI/H3PO4-Systemen. Hier zeigten die Untersuchungen, dass
ein Platinum-Rhutenium-Katalysator auf der Anode hinsichtlich der CO-Vergiftung geeig-
neter ist als ein reiner Platin-Katalysator. Bei kleineren Temperaturen werden diese Un-
terschiede noch ersichtlicher, wobei ein mildernder Effekt auf die CO-Vergiftung durch die
Befeuchtung der Gase aufgezeigt werden konnte. Das CO-Modell von Bergmann et al. [89]
beschreibt die temperatur- und zeitabhangige Adsorption und Desorption von CO und Hso
auf dem Katalysator. Aus den Ergebnissen geht hervor, dass die Phosphorsaure-Schicht
im Katalysator einen starken Einfluss auf die Temperaturabhangigkeit der Kennlinie hat.
Weiterhin wurde dargestellt, dass die CO-Vergiftung im untersuchten Temperaturbereich
zu 100 % reversibel ist und die Zelle schon 20 Minuten nach Beenden der CO-Zufuhr ihre
urspringliche Leistungsfahigkeit erreicht. Zu &hnlichen Schlussfolgerungen hinsichtlich der
Bedeutung der Phosphorsdure-Schicht kommt Mamlouk et al. [90]. Zuséatzlich ergab seine
Untersuchung, dass kleinere Mengen an PBI auf der Anodenseite toleriert werden kénnen,
wéhrend sie auf der Kathodenseite ganzlich zu vermeiden sind.
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Das erste dreidimensionale CFD-Modell fiir die HT-PEFC im Reformat / Luft-Betrieb wurde
von Jiao et al. [91] vorgestellt. Bei Verwendung eines Ein-Kanal-Segments konnte unter an-
derem berechnet werden, dass die CO-Konzentration unter den Stegen héher ist als unter
den Kanéalen sowie entlang des Kanals ansteigt. Korsgaard et al. [92] stellte schlieBlich ein
halb-empirisches Modell flir die HT-PEFC im Reformat / Luft-Betrieb vor. Ziel war es, hier
das entwickelte Modell fiir Systemsimulationen einzusetzen.

2.3 Stackmodellierung

Wie aus den vorherigen Abschnitten hervorgeht, ist die Brennstoffzellmodellierung bereits
auf der Zellebene rechnerisch sehr anspruchsvoll. Sehr oft werden nur kleine Segmente der
Geometrie modelliert und untersucht oder es werden, wie im Fall von Zell-Flowfields, starke
geometrische Vereinfachungen eingefihrt. Einer der wichtigsten limitierenden Faktoren ist
die begrenzte Rechnerkapazitat. Dies hat zur Folge, dass sich die Modellierungsstrategie
fir die Zellebene nur schwer auf einen Stack Ubertragen lasst.

Trotz dieser limitierenden Faktoren bleibt die Stackmodellierung eine wichtige Aufgabe, um
gleichzeitig verschiedene Effekte und ihr Zusammenspiel abbilden zu kdnnen. Daraus l&sst
sich die Frage ableiten, wie komplette Stacks mit dem heutigen Stand der Technik simuliert
werden kénnen. So haben im Laufe der Zeit verschiedene Modellierungsstrategien ihren
Einsatz gefunden, welche mit der stetigen Erhéhung der Recherkapazitaten kontinuierlich
weiterentwickelt wurden.

Ein Modellierungsansatz besteht beispielsweise darin, eine Wiederholeinheit wie etwa eine
Zelle zu simulieren und durch die Multiplikation der Zellen ein Stackmodell zu erhalten. Mit
dieser Strategie simulierten Park et al. [93] einen 20-Zellen-PEFC-Stack mit 140 cm? akti-
ver Flache im instationdren Betrieb. Das Modell war hierbei in der Lage, unterschiedliche
Zellspannungen sowie die Temperaturverteilung entlang des Stacks vorherzusagen. Dabei
wurden auch Zwei-Phasen-Effekte in der GDL mitberiicksichtigt. Es ist jedoch anzumer-
ken, dass eine raumliche Verteilung der Temperatur auf der Zellebene nicht beriicksichtigt
wurde. Aus der Simulation folgte pro Zelle ein Temperatur- und Spannungswert.

Far die SOFC-Modellierung wurde von Roos et al. [94] in zwei Stufen ein zweidimensiona-
les Stackmodell mithilfe einer CFD-Software entwickelt. In diesem Zusammenhang wurden
zuerst alle Wiederholeinheiten detailliert sowie dreidimensional abgebildet und simuliert,
um korrekte Werte fiir effektive Transportparameter zu erhalten. Auf diese Weise konnten
komplexe Strukturparameter in vereinfachte effektive Parameter umgewandelt werden. Im
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zweiten Schritt wurden die berechneten Parameter in ein zweidimensionales Stackmodell
eingesetzt.

Ein weiterer klassischer Vereinfachungsansatz stellt das Ausnutzen der Symmetrieebenen
dar. Auf diese Weise haben Verda et al. [20] einen 15-Zellen-MCFC-Stack numerisch mo-
delliert. So war aufgrund der rotationssymetrischen Geometrie ein Viertel der Stackgeome-
trie fir die Simulation ausreichend.

Froning et al. [95] haben fir die Modellierung von groBen SOFC-Stacks mit 60 Zellen und
400 cm? aktiver Flache einen neuartigen Ansatz entwickelt, das sogenannte Dreivolumen-
Modell. Dabei wurden Anode und Kathode in der Simulationssoftware Fluent rdumlich von-
einander getrennt. Zudem wurden die beiden virtuellen Volumina mit einer Fluent-Funktion
wie ,linked meshes” miteinander gekoppelt mit dem Ziel, die getrennten Anoden- und
Kathoden-Volumina zu koppeln. Gegen diese Methode spricht jedoch, dass das Ergebnis
keine Auflésung auf der Zellebene lieferte.

Um groBere Stacks erfolgreich simulieren zu kdnnen und trotzdem eine ausreichende Auf-
I6sung auf der Zellebene zu erhalten, bietet sich der ,Porése Volumen-Ansatz* an. Die |dee
dahinter ist, dass Kanéle und Stege zu einem homogenen porésen Volumen zusammen-
gefasst werden mit dem Ergebnis, dass das neue Material die daraus gemittelten Eigen-
schaften aufweist. Mit diesem Ansatz wurden bereits PEFCs [96] mit sechs Zellen und einer
Aktivflache von 8 cm? sowie SOFCs [97] und SOECs [98] mit jeweils 60 Zellen und einer
Aktivflache von 64 cm? modelliert. Mit diesem Ansatz wurden auch die bis heute einzigen
HT-PEFC Stackmodelle aus funf elektrochemischen und finf Kihlzellen mit einer aktiven
Flache von 200 cm? von Kvesié et al. [99, 100] sowie in der Arbeit von Like et al. [101]
simuliert und erfolgreich validiert. Diese Arbeiten sind im Rahmen der vorliegenden Disser-
tationsschrift entstanden.

Die sogenannte ,straight-forward“ Methode wurde schlieBlich durch die Weiterentwicklung
der Rechnerkapazitaten ermdglicht. Dabei werden alle Zellen explizit modelliert und durch
den Stackmanifold miteinander verbunden. Vorteil dabei ist, dass weniger Abstrahierun-
gen erforderlich sind. In [102] wird ein dreidimensionales PEFC-Stackmodell fiir portable
Anwendungen vorgestellt, wobei der Stack aus sechs Zellen besteht und die aktive Fla-
che 30.87 cm? betragt. Bereits zu diesem Zeitpunkt waren ~ 4.8 - 108 Rechenelemente
fur die Stackvernetzung erforderlich. Le et al. [103] hat auf die gleiche Weise einen Drei-
Zellen-Stack mit der aktiven Flache von 1.26 cm? pro Zelle simuliert. Trotzdem wird ersicht-
lich, dass erst zu einem zukiinftigen Zeitpunkt alle physiko-chemischen Prozesse in groBen
Stacks mit der ,straight-forward“ Methode berechnet werden kénnen. Daher ist es sinvoll,
Vereinfachungen und Abstrahierungen von Modellen immer dann einzufihren, wenn sie
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den zu untersuchenden Haupteffekt nicht verfélschen. Als Beispiel daftir kbnnen die Unter-
suchungen des Stackmanifolds von Chang et al. in [104] aufgeflhrt werden, wobei auf die
Auflésung der einzelnen Zellen oder die Simulation mit einer Teilauflésung wie von Cheng
et al. [105] verzichtet wurde.

Eine weitere Gruppe von Stackmodellen basiert auf der nulldimensionalen Modellierung
ohne rdumliche Auflésung [92, 106, 107]. Solche Modellansétze werden nur in der System-
modellierung angewandt und werden daher im Rahmen dieser Arbeit nicht nadher diskutiert.

AbschlieBend lasst sich feststellen, dass eine detaillierte Simulation von groBen Brennstoff-
zellen-Stacks im kW-Bereich nicht ohne weiteres mdglich ist. Die Griinde hierfur liegen in
den limitierten Rechnerkapazitaten sowie der begrenzten Parallelisierung von kommerziel-
len Software-Paketen. Dadurch liegt bis heute nur eine Uberschaubare Anzahl an Stack-
modellierungsarbeiten vor. Um die aufgefuhrten technischen Einschradnkungen zu umge-
hen, ist u.a. die Entwicklung von Modellen mit einem héheren Abstrahierungsgrad méglich.
Solch ein Ansatz wurde ebenfalls fiir die Modellierung von HT-PEFC-Stacks in der vorlie-
genden Arbeit verfolgt. Dieses Vorgehen erfordert zwar einen geringeren Rechenaufwand,
fuhrt jedoch zu einer Abstrahierung sowie physikalisch nachvollziehbaren Vereinfachungen
in der Modellierung. Das Problem ist demzufolge oft in mehrere Teile oder Rechenschritte
zu unterteilen, wobei die Schwerpunkte dabei auf den wesentlichen und globalen Effekten
im Stack liegen. Weiterhin missen hierfir ebenfalls die entsprechenden Strémungsglei-
chungen auf korrekte Weise hinzugezogen werden, welche im folgenden Kapitel im Detalil
beschrieben werden.
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3 Stromungsmodellierung

Aus den vorgestellten PEFC- und HT-PEFC-Modellen geht deutlich die Komplexitat und
Breite der elektrochemischen und Transportphdnomene hervor, welche mit verschiedenen
Zeit- und Raumskalen gekoppelt sind. Auf der makroskopischen Ebene lassen sich zahlrei-
che Effekte durch die Kopplung von elektrochemischen und Strémungsgleichungen erfolg-
reich abbilden. Im folgenden Abschnitt werden die strémungsmechanischen Erhaltungsge-
setze sowie die Grundlagen der numerischen Berechnungsverfahren dargestellt. Ausge-
hend von dem Reynolds-Transporttheorem werden die einzelnen Erhaltungsgleichungen
fir Masse, Impuls, Energie und Spezies abgeleitet. Dieser Satz an Gleichungen bildet das
mathematische Fundament fir die numerische Strdomungssimulation.

3.1 Reynolds-Transporitheorem

Die physikalischen Eigenschaften und GroBen kénnen durch Skalare wie Temperatur T,
Druck p, Dichte p oder Vektoren wie Geschwindigkeit v und Beschleunigung a, abgebildet
werden. Weiterhin wird zwischen massenabhéngigen (extensiven) und masseunabhangi-
gen (intensiven) GréBen bzw. Eigenschaften unterschieden.

Fir die Beschreibung von Strémungsvorgangen ist die Kenntnis der zeitlichen (t) und raum-
lichen (x, v, z) Anderungen einer beliebigen GréBe ¢ von besonderer Bedeutung. Die An-
derung dieser GroBe ¢ mit der Zeit l1asst sich durch zwei Ansatze beschreiben [108].

Die erste davon, die Lagrange-Beschreibung, wird gewdhnlich bei der Bewegungsanalyse
von Festkdrpern angewendet, bei welcher immer ein und dieselbe Masse entlang ihrer
Bahn verfolgt wird. Dafir muss die Funktion der Bahn bekannt sein, woraus sich durch
die zeitliche Ableitung die gesuchte GréBe wie beispielsweise die Geschwindigkeit oder
Beschleunigung einfach berechnen lasst.

Far die Stromungsmechanik erweist sich dieser Ansatz als ungeeignet, da ein bestimm-
tes Fluidteilchen entlang seiner gesamten Bahn nicht verfolgt werden kann. Um dieses
Hindernis zu umgehen, bietet sich die Euler'sche Betrachtungsweise an. Hierbei wird die
Anderung einzelner GréBen in einem festgehaltenen Kontrollvolumen beobachtet, jedoch
auf Kosten einer komplexeren mathematischen Notation.
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Im gewahlten Kontrollvolumen missen die physikalischen Erhaltungsgesetze fir die inten-
sive GroBe ¢ gewahrleistet sein, wobei ¢ eine universelle GréBe darstellt. Ihnre dazugehérige
extensive GroBe ¢ ergibt sich aus dem Integral Uber das gewahlte Kontrollvolumen [109]:

o= [ ppdV (3.1)
/

Die Erhaltung der extensiven GréBe ¢ Uber die Zeit kann mittels der Euler'schen Betra-
chtungsweise als Summe der lokalen (zeitlichen) und konvektiven (raumlichen) Anderun-
gen ausgedriickt werden:

4. d
dJ—dtV/pgde+S/pv¢-ndS (3.2)

dt
Die Gleichung (3.2) ist auch als Reynolds-Transporttheorem bekannt. Hierbei ist V das
Volumen des Kontrollvolumens, S die Eintritts- und Austrittsflache am Kontrollvolumen und
v die Strémungsgeschwindigkeit des Fluides durch das Kontrollvolumen.
Physikalisch ausgedriickt bedeutet das Erhaltungsgesetz in Gleichung (3.2), dass sich die
Netto-Anderung der Eigenschaft ® (iber die Zeit t (A /dt) aus der zeitlichen Anderung ihrer
Menge und dem raumlichen Nettofluss zwischen dem Ein- und Austritt am Kontrollvolumen
zusammensetzt [109]. Eine detaillierte Herleitung des Transporttheorems ist in klassischen
Lehrbichern der Fluidmechanik zu finden [110, 111] und wird daher an dieser Stelle nicht
néher diskutiert.
Das vorgestellte Transporttheorem in Gleichung (3.2) gilt unter der Voraussetzung, dass
das Kontrollvolumen ein Kontinuum darstellt, wéhrend die GréBe ¢ sowohl Vektor als auch
Skalar sein kann. Darauf aufbauend kénnen die einzelnen Erhaltungsgesetze fiir Masse,
Impuls, Energie und Spezies hergeleitet werden. Dabei wird lediglich die hier verwendete
GréBe ¢ mit der entsprechenden Variable ersetzt. Eine Ubersicht iiber die Substitutionen
der Variable ¢ ist in [112] zu finden. Zudem existieren mehrere Schreibweisen fir jedes
Erhaltungsgesetz. An dieser Stelle wird die integrale Schreibweise verwendet, da sie sich
fur die spater beschriebene Methode der Finiten Volumina besonders eignet.

3.1.1 Massenerhaltungs-Gleichung

Indem die universelle FeldgréBe ¢ mit eins gleichgesetzt wird (¢=1) leitet sich aus dem
Transporttheorem (3.2) die Erhaltung der Masse ab [113]:
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0
a/pdv+/pv-ndS:Sm (3.3)
v 5

Der Quellterm Sy, auf der rechten Seite in Gleichung (3.3) ist beispielsweise die Folge des
Massenverlusts oder des Massenzuwachses durch die elektrochemischen Reaktionen.

3.1.2 Impulserhaltungs-Gleichung

Der physikalische Ausgangspunkt fir die Impulserhaltung wird durch das zweite New-
ton’sche Gesetz abgebildet. Angewandt auf das betrachtete Kontrollvolumen folgt, dass die
Nettodnderung des Impulses gleich der Summe aller Kréfte ist, die auf die enthaltene Fluid-
masse einwirken (d(mv)/dt = Y f). Die einwirkenden Krafte konnen in Oberflachenkrafte
(mit Auswirkungen auf den Seiten des Kontrollvolumens, wie zum Beispiel normale und tan-
gentiale Spannungen, Druck usw.) und Volumenkrafte (mit Auswirkungen auf das Volumen
des Kontrollvolumens, wie zum Beispiel Gravitation, Tragheitskraft, usw.) eingeteilt werden.
Die Impulserhaltungs-Gleichung ist unter anderem auch als Navier-Stokes-Gleichung be-
kannt. Der Glltigkeitsbereich der Navier-Stokes-Gleichung setzt voraus, dass zum Einen
das Fluid ein Kontinuum darstellt, die Stromungsgeschwindigkeit kleiner ist als die relati-
vistischen Geschwindigkeiten (v < v,g) und letztlich kleine Knudsen-Zahlen (Kn < 1)
vorzufinden sind. (Bei Knudsen-Zahlen gleich oder groBer eins Kn < 1 ist eine statisti-
sche Betrachtungsweise der Strdomung zutreffender [10]). Zusammen mit der Kontinuitats-
gleichung kdnnen mit der Navier-Stokes-Gleichung die meisten technischen Strémungen
beschrieben werden.

Eine allgemeine Formulierung folgt aus dem Transporttheorem, Gleichung (3.2), indem die
FeldgroBe ¢ mit der Geschwindigkeit v ersetzt wird, Gleichung (3.4):

gtv/pvdv+s/pvv -ndS—S/T- ndS+V/pde (3.4)

Hierbei beschreibt T den Spannungstensor mit normalen und Scherspannungen und b die
einwirkenden Volumenkrafte. Der nichtlineare, zweite Term auf der linken Seite in Gleichung
(3.4) beschreibt die rdumliche Beschleunigung der Strdomung und entsteht als Folge der
Euler'schen Betrachtungsweise. Er ist maBgeblich dafir verantwortlich, dass die Navier-
Stokes-Gleichung nur in speziellen Fallen analytisch I6sbar ist.

Fir Newton’sche Fluide kann der Spannungstensor T laut [108, 109] wie folgt dargestellt
werden:

23



KAPITEL 3. STROMUNGSMODELLIERUNG

2
T:_(p+gﬂv-0|+2uo (3.5)

wobei ;1 die dynamische Viskositat, | den Einheitstensor, p den statischen Druck und D den
Tensor der Deformationsrate darstellt. Weitere Einzelheiten zu diesen Parametern sowie
die Herleitungsschritte kénnen aus [108, 109] sowie [110, 114] entnommen werden.

Eine spezielle L6sung der Navier-Stokes-Gleichung stellt die Darcy-Gleichung dar. Sie eig-
net sich flr die Strémungsbeschreibung in pordsen Medien und stellt den Zusammenhang
zwischen der Strdmungsgeschwindigkeit und dem Druckgradienten bei kleinen Reynolds-
Zahlen (Re < 1) her. Die Reynolds-Zahl ist hier definiert als Re = pvdp/su, wobei dp
auf den Porendurchmesser bezogen ist. Die theoretische Basis [115,116] beruht auf den
Annahmen der Navier-Stokes-Gleichung. Zuséatzliche Annahmen hinsichtlich des Modells
sind: das Fluid ist inkompressibel, die Strémung ist stationar, die Geschwindigkeit des Flui-
des an der Matrixwand ist gleich null (no-slip Kondition) und die Matrixstruktur bleibt unver-
andert. In Differentialform Iasst sich die Darcy-Gleichung wie folgt ausdriicken:

o

Vb=V (3.6)

Der lineare Charakter von Gleichung (3.6) bleibt in Strémungen durch porése Medien nur
fir kleine Reynolds-Zahlen (Re < 1) erhalten [117,118]. Mit der Erhéhung der Geschwin-
digkeit (1 < Re < 10) werden die Tragheitseffekte im Fluid allm&hlich bedeutender. Diese
werden mit einem zusatzlichen Tragheitsterm modelliert (%) [118].

Die Gleichung (3.6) eignet sich jedoch auch fiir die Beschreibung von Strémungsvorgangen
in makroskopisch homogenen porésen Medien [118] flr ein laminares Strémungsregime.
Hierbei stellt K eine makroskopische Permeabilitédt des porésen Mediums dar, die von den
geometrischen Eigenschaften des jeweiligen porésen Mediums abhéngt, v die makrosko-
pische Darcy-Geschwindigkeit und 1 schlieBlich die dynamische Viskositat des Fluides.

Der lineare Zusammenhang zwischen der Stromungsgeschwindigkeit und dem Druckver-
lust ist aus klassischen Kanalstrdmungen fur laminare Bedingungen schon lange bekannt
und wurde von Avila et al. [119] fir Re <2040 bestétigt. In diesem Fall I1asst sich die Navier-
Stokes-Gleichung analytisch I6sen [113] und kann vereinfacht in der Form der Darcy-Gleich-
ung dargestellt werden. Hierbei steht die Permeabilitat K fir die Reibungsverluste, welche
an den Wanden entstehen. Diese vereinfachte Druckverlustberechnung vernachlassigt je-
doch das Geschwindigkeitsprofil; stattdessen wird die Geschwindigkeitsverteilung im Ka-
nalquerschnitt als uniform angenommen. Die prinzipielle Idee dabei ist, dass die Reibungs-
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verluste, die in der Realitéat an den Wanden entstehen, nun als Verluste Uiber den gesamten
Strdmungsquerschnitt betrachtet werden. Die Darcy-Geschwindigkeit v wird in diesem Fall
als die mittlere Geschwindigkeit (Uber den Kanalquerschnitt) gesehen. Auf diese Weise
wird die Strdmung im Kanal als Strdmung durch ein poréses Medium modelliert. Darlber
hinaus kénnen auch Widerstandskoeffizienten flir unterschiedliche Querschnittsgeometri-
en berechnet werden [113]. In einigen CFD-Softwarepaketen werden porése Medien nur
durch die Darcy- bzw. Darcy-Forchheimer-Gleichung modelliert [118]. In anderen wieder-
um, wie im Fall von Ansys / Fluent, wird die Darcy-Gleichung als zuséatzlicher Quellterm der
Navier-Stokes-Gleichung addiert [120].

3.1.3 Energie- und Spezieserhaltungs-Gleichung

Sowohl EnergiegréBen wie Temperatur als auch chemische GréBen wie die Konzentration
sind skalare GréBen. Zusatzlich sind Gleichungen, die thermische und chemische Prozesse
beschreiben, eng miteinander verwandt, da beispielsweise die Massendiffusion denselben
GesetzmaBigkeiten wie Warmeleitung folgt. Anhand dessen l&sst sich eine allgemein gul-
tige Transportgleichung definieren, die sich lediglich in Bezug auf die Besetzung der Feld-
gréBe ¢ unterscheidet. Fir die Energiegleichung kann ¢ die Eigenschaft der Temperatur T
(¢ = T) annehmen und flr die Spezieserhaltung die Konzentration ¢ (¢ = ¢):

%/p(;ﬁd\/—i—/pqu-ndS:/rng nds + [ audV (3.7)
\% S S \%

Hierbei stellt I' den Diffusionskoeffizienten dar. Beim Warmetransport handelt es sich um
den Warmeleitkoeffizienten (I' = k), bei Massendiffusion ist es der chemische Diffusions-
koeffizient (I = D). Die eventuell vorhandenen Quell- oder Senkterme sind mit g, bezeich-
net. Auch in der skalaren Transportgleichung, Gleichung (3.7), ist der bereits beschriebene
Aufbau wiederzufinden. Die linke Seite setzt sich aus einem nicht-stationdren und einem
konvektiven Term zusammen. Auf der rechten Seite beschreibt der erste Term Transport-
Phanomene wie Warmeleitung oder Diffusion und im zweiten Term sind alle volumenbezo-
genen Quellen oder Senken beinhaltet. Bei der Massendiffusion kann der zweite Term der
rechten Seite vereinfacht durch das Fick’'sche Gesetz [121,122] oder allgemeiner fir Multi-
komponentensysteme durch die Stefan-Maxwell-Gleichung [110,123] beschrieben werden.
Der Warmeleitkoeffizient k stellt eine Materialeigenschaft dar, welche den Warmetransport
mittels Warmeleitung charakterisiert. In porésen Media sind, makroskopisch gesehen, zwei
unterschiedliche Stoffe vorhanden: die Festkérper-Matrix und der Fluidraum mit komplexen
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Porenstrukturen [124]. Fir den Warmetransport im pordésen Medium hat das Verhaltnis
von Festkdérper-Matrix und Fluid eine entscheidende Bedeutung und wird Uber die globale
Pordsitat () beschrieben, Gleichung (3.8):

Globales Volumen
Festkdrper-Matrix-Volumen

- (3.8)

Far die Warmetransportmodellierung wird in Ansys / Fluent das Ein-Gleichungs-Modell
(Standard-Ansatz) gewabhlt. Lokal betrachtet bedeutet dies, dass sich das Fluid mit der Ma-
trix im Temperaturgleichgewicht befinden muss. Aufbauend auf dieser Annahme Iasst sich
ein gemittelter (effektiver) Warmeleitkoeffizient ke¢; ableiten. Ohne diese Annahme muissten
fur das porése Medium zwei Energiegleichungen geldst werden.

Fir ein isotropes Medium berechnet sich der effektive Warmeleitkoeffizient kgt daher aus
der Warmeleitung des Fluides, der Matrix und der Porositat, Gleichung (3.9):

kett = ki +ks (1 —7) (3.9)

3.1.4 Freie Konvektion

Die hier vorgestellten Erhaltungsgesetze sind fir die Beschreibung von Strémungsvorgan-
gen im Brennstoffzellenstack ausreichend. AuBerhalb des Stacks jedoch stellt der Warme-
Ubergang von den AuBenflachen des Stacks in die Umgebung im nicht-adiabaten Stackbe-
trieb eine Besonderheit dar. Dabei wird der Stack durch die niedrigere Umgebungstempera-
tur gekihlt. Diese Art des Warmetransports wird auch als freie Konvektion bezeichnet. Da-
bei liegt der Hauptunterschied zur erzwungenen Konvektion im Transportmechanismus des
Impulses, der durch den Auftrieb entsteht. Der physikalische Hintergrund fir die Auftriebs-
kraft bei der freien Konvektion liegt in der variablen Dichte des Fluids in der Umgebung.
Dies bedeutet, dass der Hauptantrieb fur die Strémung nicht durch einen Druckgradienten
entsteht, sondern durch den Dichteunterschied des Fluids nahe der Stackoberflache und
der Umgebung (p - poo). Dadurch &ndert sich die Impulserhaltungsgleichung, die Massen-
und Energieerhaltungs-Gleichungen bleiben jedoch unverandert [125]. Die numerische Be-
rechnung der passiven Kihlung des Stacks auf diese Weise wilrde einen zusétzlichen
Rechenaufwand erfordern, da nun die Dichte mit der Temperatur gekoppelt ist und somit
die Impuls- und Energiegleichungen simultan gelést werden muissen. Eine zeitreduzieren-
de und dennoch effektive Alternative bieten die empirischen Terme flir einen in ruhendes
Fluid eingetauchten Kérper. Die existierenden empirischen Gleichungen fur unterschiedli-
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che Geometrien (wie beispielsweise Kugel, Zylinder, Ebene mit und ohne Neigung usw.)
gelten fir isotherme AuBenflachen (T=konst.). An dieser Stelle wird nur auf vertikale und
horizontale Ebenen néher eingegangen, womit die Kiihlung durch die freie Konvektion am
nicht-adiabaten Stack berechnet werden kann.

Um diesen vereinfachten Ansatz mit der CFD-Software zu koppeln, ist es erforderlich, den
gemittelten Warmelibergangskoeffizienten h zu bestimmen, da sich dieser haufig direkt
eingeben lasst. Der mittlere Warmelbergangskoeffizient, Gleichung (3.10), ist dabei eine
Funktion der gemittelten Nusselt-Zahl Nu, der charakteristischen Léange L sowie der War-
meleitfahigkeit k des Fluides.

—  Nuk

h= T (3.10)
Die charakteristische L&dnge L hangt von der jeweiligen Geometrie ab. Fur eine vertikale
Ebene ist dies die entsprechende Hoéhe. Die gemittelte Nusselt-Zahl Nu stellt einen dimen-
sionslosen Parameter dar, der das MaB fiir den konvektiven Wéarmefluss von der Ober-
flache an die Umgebung darstellt. Sie ist zudem eine Funktion der Rayleigh-Zahl Ra und
der Prandtl-Zahl Pr. Weitere Einzelheiten kdnnen aus Tabelle 3.1 und [125] enthommen
werden.
Die Herleitung der Nusselt-Zahl basiert auf empirischen Modellen und ist abh&ngig von
der konkreten geometrischen Anordnung (vertikal oder horizontal dargestellte Ebene). Fir
vertikal aufgestellte Ebenen im ruhenden Fluid folgt nach [126] die Gleichung (3.11):

2
0.387Ra'’®
(3.11)

Nu=40.825+
{ [1+(0.492/Pr)9/16] 8/27

Fir horizontal positionierte Ebenen muss dagegen unterschieden werden, ob sich die wér-
mere Flache nach oben, Gleichung (3.12), oder nach unten, Gleichung (3.13), orientiert.
Fir horizontale Ebenen berechnet sich die charakteristische Lange (L = A?S) aus der Plat-
tenoberflache Ag und des Plattenumfangs P [125,127].

Nu=054-Ra'*  (10* < Ra < 107) (3.12)
Nu=027-Ra'* (105 < Ra < 10'0) (3.13)

Wie zu erkennen ist, existiert eine Vielzahl an dimensionslosen Parametern, die fir die War-
metransportmodellierung notwendig sind, aber im Rahmen dieser Arbeit nicht in allen Ein-
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zelheiten diskutiert werden. Daher wird in Tabelle 3.1 eine kurze Ubersicht der wichtigsten
dimensionslosen Kennzahlen, Parameter und ihrer physikalischen Bedeutung dargestellt.
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Tabelle 3.1: Dimensionslose Kennzahlen und Parameter

Symbol Gleichung  Physikalische Bedeutung

Pr ﬁ Prandtl-Zahl - Verhaltnis zwischen innerer Reibung
und Warmeleitstrom. Sie verknlpft das Geschwin-
digkeitfeld mit dem Temperaturfeld.

Ra 28 (Is—T=) 12 Rayleigh-Zahl - Bestimmt den Charakter der Wir-

v meubertragung innerhalb des Fluids. Ra < Ray; -

Waérmeleitung; Ra > Rayj; - Konvektion.

L - Charakteristische Lange

k - Warmeleitkoeffizient

Ts - Oberflachentemperatur

Too - Umgebungstemperatur

aw ﬁ Warmeleitfahigkeit - Beschreibt die Warmetragheit
der Fluide. Bei hohen aw-Werten leitet das Fluid die
Warme besser als dass es sie speichert.

Ié] % Expansionskoeffizient

v % Kinematische Viskositéat




3.2. NUMERISCHE STROMUNGSMECHANIK

3.2 Numerische Stromungsmechanik

Die numerische Stromungsmechanik eignet sich in besonderer Weise fiir die Analyse des
Thermofluid-Verhaltens in virtuellen Modellen und stellt damit eine hochwertige Alternative
zu experimentellen Untersuchungen dar. Neben der Zeit- und Kosteneinsparung bietet CFD
die Moglichkeit, die im vorherigen Kapitel vorgestellten und analytisch nicht I6sbaren Glei-
chungen auf numerischem Wege zu bewaltigen. Im Folgenden werden die grundlegenden
Prinzipien der numerischen Strémungsmechanik in Kirze erlautert und darauf aufbauend
die in dieser Arbeit verwendete Kontrollvolumen-Methode né&her beschrieben.

3.2.1 CFD

Die oben beschriebenen Grundgleichungen der Thermofluidmechanik sind nur in speziellen
Fallen analytisch lI6sbar und die analytischen Lésungen kénnen meistens nur auf einfache
Geometrien angewandt werden. Sie reichen bei vielen praxisrelevanten Problemstellungen
nicht aus und muissen durch zuséatzliche empirische oder halbempirische Modelle erganzt
werden, wie beispielsweise im Falle von Turbulenz-Modellierungen. Die so erhaltenen ma-
thematischen Modelle bilden ein System von Differentialgleichungen, das nur auf numeri-
schem Wege I8sbar ist. Dafir missen die Gleichungen mit einer Diskretisierungsmetho-
de in algebraische Gleichungen mit anschlieBender Unterteilung der Geometriedoméane in
kleine Rechenelemente umgewandelt werden. Daraus folgt, dass die Annahmen Uber ein
existierendes Kontinuum aufgegeben werden missen. Die hier erhaltenen algebraischen
Gleichungen werden nur in den jeweiligen Rechenelementen geldst. Mit der Erhdhung der
Rechenelemente selbst néhert sich die Geometriedomane einem Kontinuum. Dieser L6-
sungsansatz von Strémungsgleichungen ist dem Gebiet der numerischen Strémungsme-
chanik zugeordnet. Im Vergleich zu experimentellen Untersuchungen liegen die Hauptvor-
teile der CFD in der Zeiteinsparung sowie der Anpassung von Parametern und Betriebsbe-
dingungen ohne das Risiko irreparabeler Schaden. Weiterhin bietet die CFD-Methode die
Maoglichkeit, ideale Arbeitsbedingungen zu untersuchen, wie zum Beispiel einen adiabat
betriebenen Brennstoffzellenstack, und umfassende ortsaufgeléste Ergebnisse zu liefern,
wahrend experimentelle Messungen nur in einigen Punkten Werte liefern. All diese Vorteile
haben einen positiven Einfluss auf die Gesamtkosten, so dass die CFD in Forschung und
Entwicklung bevorzugt Verwendung findet. Unabhangig davon, ob die Simulation in eigens
geschriebenen Codes oder mit einer kommerziellen Software wie Fluent angewandt wird,
bildet jede numerische Strdmungsmodellierung den gleichen Prozess ab: Problemerken-
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nung, Pre-Prozessing, Simulation und Post-Prozessing [128]. Im ersten Schritt, der Proble-
merkennung werden die gesuchten Ziele sowie die eigentliche Doméne definiert. Anschlie-
Bend wird die Geometrie erstellt und in diskrete Volumina unterteilt. Bevor anschlieBend
die Simulation gestartet werden kann, missen die Randbedingungen hinsichtlich der Stré-
mung sowie physikalischen Eigenschaften von Materialien und der L&ser- (Solver) Einstel-
lungen vorgenommen werden. Den eigentlichen Rechenprozess tGibernimmt der Solver. Im
Post-Prozessing werden die Ergebnisse begutachtet und analysiert. Die mathematischen
Modelle wurden im Abschnitt 3.1 beschrieben und diskutiert. Mit der Software Ansys / Flu-
ent wie auch mit anderen kommerziellen Softwarepaketen ist die Méglichkeit gegeben, die
entsprechenden mathematischen Modelle je nach Aufgabenstellung auszuwé&hlen. Die ma-
thematischen Modelle bzw. Gleichungen missen mit einer Diskretisierungs-Methode ap-
proximiert werden. Um ein besseres Verstandnis der eigentlichen Lésungsmethode zu er-
halten, werden im Folgenden die gédngigen Methoden in Kiirze erwéhnt und die verwendete
Finite-Volumen-Methode né&her beschrieben.

3.2.2 Diskretisierungsmethoden

Es existiert eine Vielzahl an Diskretisierungs-Methoden, um die Differentialgleichungen auf
numerischem Wege durch Approximation zu l6sen. Die Lésung der mathematischen Glei-
chung sollte jedoch methodenunabhéngig erfolgen. Zudem existiert keine eindeutige Zu-
ordnung verschiedener Zeit- und Raum-Skalen flr eine bestimmte Methode. Es lasst sich
jedoch feststellen, dass einige Methoden fur bestimmte Problemstellungen geeigneter sind
als andere. Die Diskretisierungs-Ansatze kénnen beispielsweise in Netz-freie und Netz-
basierte Methoden unterteilt werden.

Die Netz-freien Methoden sind vergleichsweise neu, nehmen jedoch an Popularitat zu, da
eine Vernetzung der Geometrien dadurch vollstédndig entféllt. Um die Rechendoméne zu
definieren, werden Knotenpunkte verwendet, welche untereinander nicht verbunden sind
und daher kein Netz bilden [129]. Als Beispiel fiir eine solche Methode gilt die Smoothed-
Particle-Hydrodynamic-Methode [130], im Rahmen derer das eigentliche Fluid diskretisiert
wird. Daraus ergibt sich zudem der Vorteil, dass die Massenerhaltung gewéhrleistet wird, da
die Fluidteilchen die eigentliche Masse darstellen. Es existieren heute bereits kommerzielle
Software-Pakete wie die MSC-Software [131], die den netzfreien Ansatz verfolgen.

Die heute gangigen Methoden flr Strdomung-Simulationen basieren alle auf einer Geome-
trievernetzung. Es haben sich insbesondere drei Methoden durchgesetzt, wobei jede von
ihnen Vor- und Nachteile fur die jeweilige Aufgabenstellung aufweisen. Die &lteste dieser
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Methoden ist die Finite-Differenzen-Methode (FDM) [132]. Sie ist sehr einfach zu implemen-
tieren, wobei die Erhaltungsgleichungen in differentialer Form angewendet werden. Dabei
werden infinite Differenzen direkt durch finite approximiert. FDM ist zudem sehr effektiv bei
strukturierten Gittern, wohingegen sie bei komplexerer Geometrie, die ein unstrukturiertes
Gitter erfordert, keine hohe Effizienz aufweist.

Die Finite-Elemente-Methode (FEM) dagegen wurde aus der Festigkeitslehre Gbernommen
und an die Strdmungs-Beschreibung angepasst. Sie zeichnet sich besonders durch eine
hohe Flexibilitat bezliglich der Geometrieanpassung aus. Bei der Finite-Elemente-Methode
wird die Berechnungsdoméane mit unstrukturierten Elementen endlicher Lédnge aufgeteilt.
Daraus ergibt sich der bedeutende Vorteil, dass komplexere Geometrien einfacher als mit
Volumina zu vernetzen sind. Jedes Element kann dabei geteilt werden, wodurch sich ei-
ne Verfeinerung des Rechengebiets ergibt. Die Gleichungen werden in den Knoten von
Finiten-Elementen gel6st, so dass die Qualitat der Gitters niedrigere Anforderungen hin-
sichtlich der Schiefe von Gitterelementen erfullen kann. Ein Nachteil der Finite-Elemente-
Methode besteht in der langsameren Konvergenz der Lésung von konvektiven Termen in
Transportgleichungen [133].

Als haufigste Diskretisierungs-Methode wird in der Strémungsmechanik die Finite-Volumen-
Methode (FVM) verwendet. Hierbei ist die Geometriedoméane in eine endliche Zahl an Kon-
trollvolumina unterteilt. Diese Methode verwendet die Integralform von Erhaltungsgleichun-
gen, aufgrund dessen die diskutierten mathematischen Modelle in der Integralform dar-
gestellt wurden. Die gesuchte Variable wird dabei im Volumenmittelpunkt berechnet, im
Gegensatz zur Finite-Elemente-Methode, bei welcher die Berechnung in Knotenpunkten
erfolgt. Ferner werden die Werte auf den Oberflachen mittels Interpolation berechnet. Ein
wichtiger Vorteil besteht darin, dass das numerische Verfahren die Erfullung der Erhal-
tungsgesetze garantieren kann. Dies bedeutet, dass die Menge einer GréBe, die in das
Finite-Volumen hineingeht, derjenigen entsprechen muss, die wieder austritt [109]. Dieser
Vorteil wird jedoch durch zusétzliche Qualitdtsanforderungen an das Rechengitter erkauft.
Da die verwendete Software Fluent auf der Finite-Volumen-Methode basiert, wird diese im
néachsten Abschnitt néher erlautert.

Finite-Volumen-Methode

Im folgenden Abschnitt sollen die Grundlagen der Finite-Volumen-Methode vorgestellt wer-
den, welche die Software Ansys / Fluent fur die Diskretisierung der Erhaltungsgleichungen
verwendet.
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Abbildung 3.1: Raumliche Diskretisierung der Geometriedoméane in Kontrollvolumina

Im ersten Schritt der Finite-Volumen-Methode wird die Geometriedoméne in diskrete Vo-
lumina unterteilt, Abbildung 3.1. Im Volumenzentrum befinden sich die eigentlichen Re-
chenpunkte (W, P und E), die benachbarten Kontrollvolumina sind mit den Seiten (w und €)
abgetrennt, ohne sich dabei zu Uberschneiden. Im Allgemeinen bilden die Kontrollvolumina-
Seiten den Rand der Rechendoméane. Der Einfachheit halber wird in diesem Kapitel nur der
eindimensionale Fall betrachtet.

Die Erhaltungsgleichungen aus dem Kapitel 3.1 sind Differentialgleichungen, welche zeit-
und ortsabhé&ngig sind. Durch die Diskretisierung und Anwendung der Gleichungen auf je-
des einzelne Kontrollvolumen verschwindet die Ortsabhangigkeit, dafiir jedoch entsteht ei-
ne bedeutend gréBere Anzahl an algebraischen Gleichungen. Die Gesamtanzahl der Glei-
chungen ergibt sich aus n Gleichungen x m Kontrollvolumina. Die Erhaltungsgleichungen
kdnnen dabei direkt in der Integralform auf das Kontrollvolumen angewendet werden. Daflr
mussen lediglich die Flachen- und Volumenintegrale approximiert werden.

Um das Prinzip der Finite-Volumen-Methode anschaulich darzustellen, bietet sich die Ener-
giegleichung (3.7) an, wobei die GroBe ¢ als Temperatur T definiert wird (¢ = T). Fur
das Beispiel in Abbildung 3.1 bedeutet dies insgesamt 3 Gleichungen (1 Gleichung x 3
Kontrollvolumina). Weiterhin kann die Gleichung (3.7) auf den stationaren Fall ohne Kon-
vektion beschrankt werden. Daraus ergibt sich die Gleichung (3.14), die nun die stationare
Warmeleitung in Verbindung mit einer Warmequelle représentiert:

oT
/I’—-ndS+/q¢dV:0 (3.14)
ox
s %
Hierbei stellt I den Warmeleit-Koeffizienten k und g, den volumenbezogenen Quell-/ Senk-

Term dar. Der diffuse Term (erster Term in Gleichung (3.14)) berechnet die Nettoflisse tber
alle Seiten, woflr die Fliisse durch jede Seite aufsummiert werden missen:
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aT oT
S/rax-nds—zkjs/r&(-nds (3.15)
k

Um die Gleichung (3.14) in eine algebraische Gleichung umzuwandeln, miissen die Flachen-
und Volumenintegrale approximiert werden.

Fur die exakte Berechnung des Flachen-Integrals in Gleichung (3.15) musste der Integrand
Uber die gesamte Flache bekannt sein. Da jedoch die Werte immer nur im Mittelpunkt der
Flache berechnet werden, ist eine Approximation erforderlich. Das Integral kann zum Bei-
spiel anhand der Mittelpunktregel als Produkt der Integranden und der Seite approximiert
werden:

- JT JaT

— -ndS~Il—-— -n$S 3.16
/ ox ox e ( )
Sk

Da der Wert des Integranden auf der Flache Se nicht bekannt ist, muss er mit Hilfe der

Interpolation aus dem Zentrum ermittelt werden.

Dafur muss im konkreten Beispiel die Temperatur bzw. der Temperaturgradient vom Kontroll-
volumenmittelpunkt auf die gesuchte Kontrollvolumen-Seite interpoliert werden. An dieser
Stelle wird nur das Prinzip anhand der linearen Interpolationsmethode dargestellt; es exis-
tieren jedoch zahlreiche weitere Interpolationsmethoden [109, 134].

Die lineare Interpolation ist dabei von allen die Einfachste, da sie zwei Punkte durch eine
Gerade miteinander verbindet. Daraus lasst sich der Temperaturgradient im Punkt e wie
folgt definieren:

dT _ Tg —Tp

il (3.17)

Eine hdhere Genauigkeit der Interpolation wird erreicht, indem die zwei Punkte nicht durch
eine Gerade, sondern mit einer Parabel oder durch eine Spline-Funktion verbunden sind.
Solche Funktionen flihren zu komplexeren Interpolationsmethoden wie der Quadratischen
Aufwind-Interpolation.

Eine weitere Gruppe an Integralen stellen Volumenintegrale in den Erhaltungsgleichungen
(zweiter Term auf der rechten Seite in Gleichung (3.7)) dar. Dabei kann es sich beispielswei-
se um eine volumenbezogene Warmequelle handeln. Auch in diesem Fall kann das Integral
als Produkt von g1 und des Kontrollvolumens ausgedriickt werden:
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/qédv ~qr - AV (3.18)
Y

Ist dabei der Quellterm ¢t konstant, ist die Approximation des Integrals exakt und bedarf
keiner weiteren Interpolation vom Kontrollvolumen-Mittelpunkt. Ein bedeutender Vorteil der
Kontrollvolumen-Methode ist weiterhin, dass integrale Formulierungen der Erhaltungsge-
setze direkt angewendet werden kdnnen und die diskretisierten Terme weiterhin ihre phy-
sikalische Bedeutung beibehalten. Jeder der Kontrollvolumen-Mittelpunkte ergibt eine al-
gebraische Gleichung, wobei sie zusammen das algebraische Gleichungssystem bilden.
Um die Lésung des Gleichungssystems eindeutig zu bestimmen, werden entsprechende
Informationen an den Randern der Doméane benétigt. Haufig ist der Wert der Variable T am
Rand definiert (die Dirichlet-Randbedingung) oder deren Gradient 9T /dx (die Neumann-
Randbedingung) vorgegeben. Dies hat zur Folge, dass die Gleichung in dem Randpunkt
nicht geldst werden muss, da der Wert bereits bekannt ist.

Das erhaltene Gleichungssystem mit implementierten Randbedingungen wird in der ent-
sprechenden Matrizenform notiert und mit einer der folgenden Lésungsmethoden berech-
net. Es stehen hierbei zwei Arten an Methoden zu Verfligung: die direkten Methoden und
die indirekten oder iterativen Methoden. Eine direkte Methode stellt beispielsweise das
GauB’sche Eliminations-Verfahren dar. Dabei wird das Gleichungssystem zunachst auf eine
Stufenform gebracht und anschlieBend schrittweise die Unbekannten ermittelt. Der Nachteil
dabei besteht darin, dass diese Methode vergleichsweise hohe Rechenkosten erfordert.

Um diesen Nachteil zu umgehen, bieten sich die iterativen Methoden wie beispielsweise
die GauB-Seidel-Methode an. Hierbei beginnt der Rechenprozess mit einer ersten Schat-
zung der Lésung, wobei durch das Anwenden des Wiederholungs-Algorithmus die Lésung
schrittweise kontinuierlich verbessert wird. Nach einer Anzahl an Iterationen ergibt sich
eine nicht exakte L6sung mit einem Rest (Residuum) héher null. Das Ziel beim Iterations-
Prozess besteht in der Verringerung der Residuen gegen null. Detaillierte Beschreibungen
von weiteren Lésungsmethoden sind in [135] zu finden.

Das beschriebene Diskretisierungs-Prinzip gilt fir alle Erhaltungsgleichungen, dennoch
weist die Navier-Stokes-Gleichung einige Besonderheiten auf. So entsteht beispielsweise
der zusétzliche Druckterm, Gleichung (3.5), der Uiber kein Aquivalent in der skalaren Trans-
portgleichung verfligt. Daraus folgen unterschiedliche Anséatze zur Lésung der Geschwin-
digkeits-Druck-Kopplung, welche in Ansys / Fluent je nach Aufgabenstellung ausgewahit
werden kénnen. Eine detaillierte Beschreibung dieser Problematik ist in [109] zu finden.
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3.3 Quell- und Senkterme

Wie aus den vorangegangenen Kapiteln hervorgeht, enthalten Transportgleichungen fir
Masse, Spezies und Warme die entsprechenden Quell- und Senkterme, welche nach dem
Faraday’schen Gesetz [123] proportional zu der lokalen elektrochemischen Reaktionsrate
bzw. der lokalen Stromdichte i sind. Daraus ergeben sich folgende GesetzmaBigkeiten fiir
lokale Quellen und Senken:

i

Spyo = —M A
H2 = 5 Mh2 (3.19)
Sop = —— M (3.20)

02 = 4AF 02 .
Sipo = = M (3.21)

H20 — oF H20 .

AH . AH AG .

ar = <zF - Vcell> = <nF —LF T VIoss) 1 (3.22)

Die Terme (3.19) bis (3.21) beschreiben den Speziesumsatz, wahrend Term (3.22) die War-
meproduktionsrate darstellt. Die Quellterme fir Masse sind auf der Anode &quivalent der
Gleichung (3.19) und auf der Kathode aquivalent der Summe aus Gleichung (3.20) und
(3.21). Somit wird ein Zusammenhang zwischen den bereits beschriebenen Transportglei-
chungen und den elektrochemischen Modellen, welche im folgenden Kapitel diskutiert wer-
den, hergestellt.
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4 Elektrochemische Modellierung

In diesem Kapitel werden aufeinander aufbauende Aspekte der elektrochemischen Modelle
beschrieben, welche die Reaktionen in der Brennstoffzelle darstellen. Ziel ist es, den phy-
sikalischen Hintergrund der in dieser Arbeit verwendeten Gleichungen zu beschreiben und
somit einen Ansatz fir die numerische Modellierung herzuleiten.

4.1 Kennlinien-Modell

Das elektrochemische Kennlinien-Modell hat zur Aufgabe, die Herstellung einer Verbin-
dung zwischen der Zellspannung Vg und der Stromdichte i fir die Modellierung einer
Kennlinie fir die HT-PEFC zu ermdglichen. Hierflr wird ein vereinfachter Ansatz der Mo-
dellierung gewahlt, welcher dennoch auf einer physikalischen Grundlage beruht [136,137]:
Dabei wird zun&chst die offene Zellspannung Vocy mit Hilfe der Nernst-Gleichung ermit-
telt. AnschlieBend werden von dieser Spannung die Spannungsverluste (auch Uberspan-
nungen genannt), die Aktivierungsiberspannung nact flr Anode 1, und Kathode 7y, sowie
der Ohm’sche Spannungsverlust 7nq subtrahiert. Die somit erhaltene Spannung stellt die
Zellspannung als Funktion der Stromdichte dar:

Veell = Vocv — Viess = Vocv — Nact — 2 = Vocv — a — Tk — Mo (4.1)

Damit werden die restlichen Verluste (wie beispielsweise die Massentransportverluste) ent-
weder den Uberspannungsverlusten 7act oder den Ohm’schen Verlusten 7q zugeschrieben.
Dieser Modellansatz wurde berechtigterweise gewahlt, da aus den Kennlinienmessungen
hervorgeht, dass die Massentransportverluste im Betriebsbereich von Interesse nur eine
geringfugige Rolle spielen. Weiterhin ermdglicht diese Approximation die Wahrung der Kon-
sistenz des elektrochemischen Modells. Im Gegensatz dazu existieren Modellansatze, in
denen angestrebt wird, méglichst viele separate Verlustterme einzubinden. Diese enthalten
zahlreiche unbekannte Parameter, welche daher aus der Literatur ibernommen oder ge-
fittet werden mussen. All dies tragt zu einer héheren Ungenauigkeit und Inkonsistenz des
Modells bei. Hierbei werden die Parameter in Gleichung (4.1) als Funktionen der lokalen
Temperatur und Konzentration dargestellt. Eine schematische Darstellung des Kennlinien-
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Modells ist in Abbildung 4.1 aufgeflhrt. Weitere hierflr verwendete Parameter und Kon-
stanten sind in Tabelle 4.1 vorzufinden.

u Offene Zell-Spannung
(Vooy) bei i = 0.

Y
Spannungs-Verlust

—| in Form von

Warme

Vcell \ (Vloss =n + RQ I) J

Erreichte
Leistung L_| Nutzbare
P = Vcell iceIIA w

Ieell I

Abbildung 4.1: Schematische Darstellung des Kennlinien-Modells

Tabelle 4.1: Allgemeine Konstanten und Parameter

Parameter  Bedeutung Wert Einheit
F Faraday’sche Konstante 96485 C mol'1
R Universelle Gaskonstante 8.314 Jmol 'K
T Temperatur K
ig Austauschstromdichte Acm®
iy Referenz-Austauschstromdichte A cm'2
Ea Aktivierungenergie 100 [138] kJ mol”’
« Transferkoeffizient -
Ve Standardpotenzial (Edukte / Pro- \
dukte bei T = 433.15K)
X4 Widerstandsparameter Q cm2
Xo Widerstandsparameter Q cm2 K'1

4.1.1 Offene Zellspannung

Die Spannung, die sich unter Gleichgewichtsbedingungen (es flieBt kein Strom) einstellt,
wird als offene Zellspannung Vogy bezeichnet. Wenn die Membran in diesem Zusam-
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4.1. KENNLINIEN-MODELL

menhang als gasdicht angenommen wird, entspricht die offene Zellspannung der Nernst-
Spannung, daher kann ihr Wert mit Hilfe der Nernst-Gleichung berechnet [137,139] werden:
RT

aH20
a) = ———In————+ 4.2
VOCV (T,a) V(T) T n a2 a020_5 (4.2)

Hierbei ist V(T) das Standardpotenzial bei Umgebungsdruck p, fiir die gegebene Tempe-
ratur T und a; die Aktivitat der einzelnen Gaskomponenten.

Fur ein ideales Gas gilt a; = % wobei p; den Partialdruck der jeweiligen Gaskomponente
und py den Umgebungsdruck (101325 Pa) darstellt. Somit kann die Aktivitat a mit der di-
mensionslosen Gaskonzentration ¢; = c(;éf gleichgesetzt werden. Auf der Katalysatorober-
flache, auf welcher das Wasser entsteht, kann die Aktivitat von Wasser apyog mit dem Wert

1 belegt werden [139]. Daraus ergeben sich flr die offene Zellspannung mit Wasserstoff /
Luft als Edukte:

AG(T) RT

or + ap M(02)

V(T c) = (4.3)

OCV(

Hierbei ist AG(T) die Anderung der freien Enthalpie unter Umgebungsdruck py bei Betriebs-
temperatur T und z = 2, da die Reaktion flir 1 mol Ho betrachtet wird.

4.1.2 Aktivierungsiiberspannung

Die Aktivierungsiberspannung nact bezeichnet den anodischen und kathodischen Span-
nungsbetrag, welcher erforderlich ist, um die Energiebarriere der elektrochemischen Re-
aktionen zu Uberschreiten. In dem Sinne stellt er gleichzeitig einen Spannungsverlust dar,
der von der zur Verfligung stehenden, offenen Zellspannung subtrahiert werden muss, um
die Reaktionen aufrechtzuerhalten. Die Aktivierungsuberspannung ist im Bereich der klei-
nen Stromdichten der dominierende Verlustbeitrag. Die Bestimmung von n4¢t folgt aus der
Butler-Volmer-Gleichung [122,137]:

- Cix o F nact (1 — @) Fnact
=1y <c,ref> {exp ( RT ) — exp <— T TRT (4.4)

Die Butler-Volmer-Gleichung beschreibt die elektrochemischen Prozesse fur eine Halbzel-

le. Hierbei ist & der Symmetriekoeffizient (0 < o < 1) [140-142] und i, die Austausch-
stromdichte. Aus der Gleichung (4.4) geht hervor, dass der zweite Exponent innerhalb der
eckigen Klammern, der die Rickwartsreaktionen der Kinetik beschreibt, bei gréBeren Uber-
spannungsverlusten (i > 0.20 A cm?) um mehrere GroBenordnungen kleiner ist als der
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erste und somit vernachléssigt werden kann. Anhand dieser Vereinfachung wird die Tafel-

Gleichung [136] erhalten:
.. Cix aF nact
o (f) oo (7)) (49

Damit kann die Aktivierungstberspannung explizit als Funktion der Stromdichte i ausge-
driickt werden:

Tabelle 4.2: Definition der Parameter

Parameter Bedeutung Einheit
Nact Aktivierungsiberspannung \Y

a Aktivitat -

Cix Lokale Reaktantenkonzentration mol cm™3
ciref Referenzkonzentration mol cm™3

Austauschstromdichte

Als Austauschstromdichte iy wird die Bereitschaft einer Elektrode hinsichtlich der elektro-
chemischen Reaktion beschrieben, d.h. ihre Qualitat des Ablaufs der Vor- und Rickwarts-
Reaktionen. Eine hohe Austauschstromdichte erhéht dabei die Aktivitat der Elektrode. Wei-
terhin unterscheiden sich Wasserstoff- und Luft-Austauschstromdichten um mehrere Gré-
Benordnungen voneinander. Die hohe Austauschstromdichte auf der Anodenseite fiir rei-
nen Wasserstoff hat lediglich kleine Uberspannungsverluste zur Folge, weshalb im Was-
serstoff / Luft-Betrieb nur die Kathodenprozesse naher untersucht werden.

Die Austauschstromdichte ist eine Funktion der lokalen Temperatur T und der Elektroden-
oberflache Apy, Gleichung (4.7). In der Literatur wird sie auch verschiedentlich als Funktion
der Konzentration dargestellt. Um Verwechslungen hinsichtlich der zweifachen Berechnung
des Konzentrationseinflusses zu vermeiden, wird in dieser Arbeit der Konzentrationsterm

iix

tof aus der Austauschstromdichte herausgenommen:
o
I

ip = f(Tv APt) (4.7)

40



4.1. KENNLINIEN-MODELL

Ihre Temperaturabhangigkeit kann durch die Arrhenius-&hnliche Gleichung [136] ausge-
driickt werden:

i() = ioref exp <—ﬂ> (48)

Dabei ist i"®f die Referenzaustauschstromdichte, die unter Referenzbedingungen P und
T"e ermittelt wurde und eine Funktion der aktiven Oberflache Apy darstellt.

Die Austauschstromdichte wird schlieBlich aus der gemessenen Polarisationskurve be-
stimmt [143]. Fir diese Zwecke werden Polarisationskurven von Einzelzellen verwendet.
Dabei ist es wichtig, kleine Messintervalle Ai < 0.005 A m™ im Bereich kleiner Stromdich-
teni < 0.10 A m2 zu wéhlen, bei denen die Aktivierungsverluste eine dominante Rolle
spielen. Nach Darstellung der Messwerte als Polarisationskurve wird die Abszisse in den
logarithmischen MaBstab Uberfuhrt. Dies hat zur Folge, dass sich der exponentielle Verlauf
als Gerade darstellen und mit einer logarithmischen Funktion des Typs

y=Aln(x)+B (4.9)

beschreiben l&sst.
Gleichzeitig wird der Ausdruck flr die Aktivierungsiiberspannung aus der Tafelgleichung
(4.10) erhalten:
T i
nact = gy (4.10)
aF 1y

und durch Logarithmieren in die folgende Form tberfihrt:

RT., . RT. .
nact:a—Flnlfa—Flnlo (4.11)

Die erhaltene Gleichung verfugt ebenfalls tber die Form n = A In(i) — B’. Durch das
Ausgleichen von A" = A und B" = B wird der Transferkoeffizient o und die Austausch-
stromdichte iy im Wasserstoff / Luft-Betrieb erhalten:

RT
— 412
= (4.12)
ip = exp E (4.13)
A

Als Schlussfolgerung lasst sich feststellen, dass die Methode fiir die Bestimmung der Gro-
Benordnung geeignet ist, fir den Wert selbst jedoch kaum eine belastbare Aussage, auf-
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grund der Messunsicherheit getroffen werden kann [144].

4.1.3 Ohm’scher Widerstand

Die Ohm’schen Verluste nq entstehen aufgrund des Protonenleitwiderstands in der Mem-
bran Rp, des Elekironenwiderstandes Re in elektrisch leitenden Teilen sowie der Kontakt-
widerstédnde Ry. Die einzelnen Widerstdnde werden nicht unterschieden, sondern in einem
Gesamtwiderstand Rg zusammengefasst.

Aus dem Ohm’schen Gesetz folgt daher:

no=1i-(Rp+Re+Ry) =i R (4.14)

Die Temperaturabhangigkeit des Ohm’schen Widerstandes kann nach [138,145] als lineare
Funktion beschrieben werden. Dabei werden folgende Annahmen getroffen:

» Der Hauptbeitrag des Ohm’schen Widerstandes ist der Protonenleitwiderstand der
Phosphorsaure.

» Die Zusammensetzung der Phosphorsaure ist konstant.

Fur T = 433.15 K (160 °C) wurde der Widerstand Rq = 0.10 Q cm™ fiir die Membran ge-
messen. Daraus folgt fir den Temperaturbereich 403 K< T <453 K folgende lineare Funkti-
on [138]:

Rq(T) = 0.4025 — 0.0007 - T (4.15)

Tabelle 4.3: CELTEC® MEA Charakteristik

KenngréBe Wert Einheit
MEA-Dicke 6.5102 cm
Aktive Zellflache 16.65 cm?
Mittlerer Widerstand 0.10 Qcm?

4.2 Wasserstoff / Luft-Modell

Aufbauend auf dem vorangegangenen Kennlinien-Modell wird im Folgenden das Was-
serstoff / Luft-Modell ndher beschrieben und hergeleitet. Wie im Kapitel 4.1.2 bereits er-
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wahnt, ist im Falle des reinen Wasserstoffs als Brenngas die Austauschstromdichte i
sehr hoch und damit die Uberspannungsverluste 4 der Anoden-Seite vernachléssigbar
(ma < mk — ma = 0). Unter dieser Annahme sowie ausgehend von der Gleichung (4.1)
wird das Kennlinien-Modell fiir den Wasserstoff / Luft-Betrieb in Gleichung (4.16) darge-
stellt:

RT i .
Vel =Vogy — —=In———— — R(T) - i (4.16)

02"

Die einzelnen Terme fiir Uberspannungsverluste 7, sowie den Ohm’schen Widerstand Rq
werden anhand der Gleichungen (4.6) und (4.15) dargestellt.

Hinsichtlich der Betriebstemperatur T = T'ef — 433.15 K und der offenen Zellspannung
Vocv = 1.094 V wurde der Wert fiir die Austauschstromdichte ix o = 5- 10 A cm™ und
den Transferkoeffizient ac = 0.77 ermittelt. Daraus folgt die Referenzaustauschstromdichte
ikoref = 57.3- 108 A cm™. Um die Austauschstromdichte fiir weitere Temperaturen zu
erhalten, muss die Referenzaustauschstromdichte ioref in die Gleichung (4.8) eingesetzt
werden.

4.3 Reformat / Luft-Modell

Die wissenschaftlichen Fragestellungen der HT-PEFC sind gréBtenteils auf den Wasser-
stoff / Luft-Betrieb ausgerichtet, da dieser beispielsweise eine isolierte Untersuchung des
Einflusses der Kathodenseite ermdglicht. Der eigentliche HT-PEFC-Betrieb ist jedoch fir
Reformat / Luft vorgesehen, bei dem zusétzlich die Anodenreaktionen und damit die dazu-
gehédrigen Uberspannungsverluste mitberiicksichtigt werden miissen (74 # 0). Reformat /
Luft unterscheidet sich weiterhin vom Wasserstoff / Luft-Betrieb, bei welchem alle Aktivie-
rungslUberspannungen der Kathode zugeschrieben werden, da sich auf der Anodenseite
reiner Wasserstoff befindet und die Oxidation lediglich mit vernachlassigbaren Spannungs-
verlusten verbunden ist. Durch die Einflihrung von Reformat im Stackbetrieb kommt es
somit zu einer Anderung der physikalischchemischen Prozesse auf der Anodenseite, wéh-
rend die Kathodenprozesse unverdndert bleiben. Somit kann das Reformat / Luft-Modell
als eine Erweiterung des Wasserstoff / Luft-Modells betrachtet werden.

Das Reformat-Gas verfligt Gber zwei bedeutende Merkmale im Vergleich zum reinen Was-
serstoff, die sich in der Leistungscharakteristik der HT-PEFC widerspiegeln:
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1. Das Reformat ist ein wasserstoffhaltiges Gasgemisch. Seine Zusammensetzung ist
unterschiedlich und hangt vom jeweiligen Brennstoff und Reformierungsprozess ab.
In dieser Arbeit wird ein kinstliches und trockenes Reformat mit einem Wasser-
stoffanteil von 43 % verwendet. Dieser Verdiinnungs-Effekt von Wasserstoff auBert
sich durch Spannungsverlust. Die restliche Zusammensetzung besteht Uberwiegend
aus inerten Gasen wie CO» oder No.

2. Das Reformat beinhaltet zusatzlich zu den inerten Gasen auch CO ~ 1 %. Bereits
solche kleinen Mengen an CO (bezogen auf den Anodeneingang) fihren zur Kataly-
satorvergiftung, was sich ebenfalls in einer Reduzierung der Zellspannung widerspie-
gelt.

Den Ausgangspunkt fir das Reformat-Modell bildet das Kennlinien-Modell, beschrieben in
Gleichung (4.1) unter der Beachtung, dass sowohl anodische 74 als auch kathodische 7y
Uberspannungsverluste mitberiicksichtigt werden:

Nact = Na + Nk (4.17)

Die Kathodenverluste 7 haben ihren Ursprung in der Sauerstoffreduktionsreaktion sowie
der Sauerstoffabreicherung. Die Verluste an der Anode 1 dagegen sind die Folge der CO-
Vergiftung des Katalysators und der Wasserstoffverdiinnung im Gasgemisch. Die Strom-
Spannungs-Funktion I&sst sich fir beide Halbzellen durch die Butler-Volmer Gleichung
beschreiben. Da die Betriebsbereiche von sehr kleinen Stromdichten (i < 0.20 Acm™®)
keine praktische Relevanz haben [122], kann die Tafel-Gleichung (4.5) als Approximation
fur den elektrochemischen Umsatz verwendet werden. Die elektrochemischen Halbzellen-
Reaktionen kénnen demnach durch zwei Tafel-Gleichungen beschrieben werden. Fir die
Kathodenseite ergibt sich daraus Gleichung (4.18), analog dem zweiten Term in Gleichung
(4.16):

. Coex Nk ok F

ik = lk’OCozref exp ( RT ) (4.18)
Die Reaktionen der Anoden-Halbzelle werden mithilfe der Gleichung (4.19) beschrieben:

L CH2 Naaal

ia =130 ey exp ( RT ) (4.19)

Daritiber hinaus miissen die Stréme I beider Seiten identisch sein, um die Erhaltung der
Ladung zu gewéhrleisten (I = Ik). Hierbei gilt:
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Tak = / PdA (4.20)

Aus Gleichung (4.20) lasst sich ebenfalls die mittlere Stromdichte i definieren:

B Ia'k
= 4 4.21
' A ( )

Die Austauschstromdichte der Anodenseite iy o wird durch das im Reformat vorhande-
nen CO stark beeintrachtigt. Die CO-Vergiftung ist hauptséchlich durch die Besetzung der
aktiven Flache von Katalysatorpartikeln begriindet. Dies hat eine Minderung der aktiven
Katalysator-Flache zu Folge, welche laut Dhar et al. [146] durch Bestimmung des Bedek-
kungsgrads ©¢o erfasst werden kann:

ia0 = iH2,0 (1 — ©co)? (4.22)

Dhar et al. [146] stellten aufgrund dessen einen Zusammenhang zwischen dem Bedek-
ungsgrad ©¢o der aktiven Flachen, der Temperatur T und der CO-Konzentration cgq fest.
Diese Relation ist durch Gleichung (4.23) beschrieben:

©co = 19.9exp(-7.69 - 103 T) + 0.085 In ‘;LO (4.23)
H2

Die Temperaturabhangigkeit der Austauschstromdichten von Wasserstoff und Sauerstoff
folgt der Arrhenius-GesetzmaBigkeit:

E 1 1
: - ref Ak
= el 4.24
iko =10 €xp ( R (T Tref)) (4.24)
E 1 1
. . ref A,a
IH20 =1H2,0 ©XP|(——FH |0~ 7 (4.25)
( R <T Tref>>

Die drei unbekannten Parameter im vorgestellten Modell sind die Austauschstromdichte des
Wasserstoffs i o', der Transferkoeffizient aa und die Aktivierungsenergie Ep 5.

Aufgrund von unzuverlassigen Werten aus der Literatur fir die Aktivierungsenergie Ep 5
sowie nach [122] wird die Aktivierungsenergie fir die Anoden-Seite mit der Kathoden-Seite
gleichgesetzt. Die anderen zwei Parameter wurden an die Einzelzellmessungen im Refor-
mat / Luft-Betrieb angepasst (ag = 0.7 und in‘oref = 108), da eine detaillierte Ermittiung
der Parameter im Rahmen der Arbeit nicht mdglich war.
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4.4 Modellimplementierung

Far die drei-dimensionale CFD-Simulation von Stacks sind sowohl die Transportgleichung
als auch die elektrochemischen Modelle notwendig. Die Transportgleichungen werden von
der verwendeten Software Fluent zur Verfligung gestellt und erfordern beim Aufsetzen der
Simulation eine korrekte Auswahl sowie die Einstellung der richtigen Parameter. Die elek-
trochemischen Modelle dagegen wurden im Institut IEK-3 entwickelt und mit den Trans-
portgleichungen in Fluent Gber die User Defined Functions (UDF) gekoppelt. Die UDF sind
benutzerdefinierte Funktionen, im Rahmen dieser der Anwender Uber die Mdglichkeit ver-
fugt, eigene Gleichungen in Fluent zu integrieren.

Wie bereits in Kapitel 1 erwéhnt, existieren drei Arten von Katalysatormodellen: das Agglo-
merat-, das Diskretes-Volumen- und das Dunnschichtmodell. Da in dieser Arbeit das Dunn-
schichtmodell verwendet wird, von dem zwei Varianten existieren, werden an dieser Stelle
die damit verbundenen Eigenschaften und Besonderheiten erldutert. Es bestehen zwei Ar-
ten des DUnnschichtmodells:

In einer Variante des Modells wird der Katalysator als ein Widerstandselement mit einer
nicht-linearen Strom-Spannungs-Charakteristik (i = f(nact)) modelliert. Fir diesen Zweck
wird die bereits beschriebene Tafel-Gleichung (4.5) verwendet. Damit wird implizit ange-
nommen, dass die Uberspannung in der Katalysatorschicht konstant ist; eine gerechtfertig-
te Annahme fiir den Fall kleiner Katalysatorschicht-Dicken. Jedoch werden im Modell weder
der Diffusionskoeffizient von Reaktanten D noch die Protonenleitfahigkeit o mitbertcksich-
tigt, was sowohl auf eine sehr hohe, beziehungsweise unendlich schnelle Diffusion als auch
Protonenleitung implizit schlieBen I&sst.

Auf der anderen Seite beschreibt Kulikovsky [147] ein analytisches Diinnschichtmodell fur
die Katalysatorschicht unter der Mitberlicksichtigung der Gasdiffusion und Protonenleitung.
Das ebenfalls makroskopisch-homogene Modell basiert auf der Tafel-Gleichung, welche
eine Berlcksichtigung der genannten Effekte ermdglicht, sofern die Transportparameter fir
Diffusion D und Protonenleitung o bekannt sind.

In der vorliegenden Arbeit wurde jedoch der konventionelle Tafel-Ansatz des Dunnschicht-
modells ohne die Mitberlicksichtigung der Gasdiffusion sowie der Protonenleitung verwen-
det. Die Grunde hierflr liegen unter anderem in den unzureichend bekannten Transport-
parametern D und o. Die analytische Lésung der Tafel-Gleichung ermdglicht es weiterhin,
die Katalysatorschicht nicht rAumlich darzustellen und sie stattdessen als eine Ebene mit
der Dicke 0 zu modellieren, Abbildung 4.2. Ein Vorteil darin besteht beispielsweise in der
Einsparung der Rechenelemente aufgrund der Abstrahierung.
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Auf diese Weise werden die Gesamtverluste V|y45 als Widerstand modelliert. Eine anschau-

liche Darstellung des Polarisationskurven-Modells wurde bereits in Abbildung 4.1 aufge-

zeigt. Insofern der Stromkreis zwischen der Anode und Kathode geéffnet ist (i = 0), besteht

der maximale Potenzialunterschied, die offene Zellspannung Vogy. Nach dem SchlieBen

des Stromkreises (i > 0) entstehen Spannungs-Verluste (Vipss = (1)), die in Warme um-

gewandelt werden. Als wichtige Modell-Bedingung muss hierbei die konstante Spannung

in der Zelle (Ve = const.) erfillt sein. Dies bedeutet jedoch auch, dass die Spannung

von Zelle zur Zelle variieren kann. Aus der genannten Bedingung sowie der konstanten

offenen Zell-Spannung Vgy folgt, dass auch die gesamten Spannungs-Verluste in einem

festgehaltenen Betriebspunkt konstant sein missen (Viogg = const.). Dabei setzen sich

die Gesamtverluste laut Gleichung (4.1) aus den Uberspannungsverlusten nact und den

Ohm’schen Verlusten ng zusammen, welche durchaus entlang der aktiven Flache variieren

kdnnen. Zusammengenommen ist ihre Summe V,o¢¢ jedoch konstant, wie aus Gleichung

(4.26) zu entnehmen ist.
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Vioss = Mact + 7o (4.26)

Anode (Volumen)
MEA (Flache)
Kathode (Volumen)

Abbildung 4.2: MEA-Modellierung

Als Randbedingung wird in Fluent der gewlinschte Strom I vorgegeben, Gleichung (4.20),

welcher aufgrund der Ladungserhaltung fiir jede Zelle im Stack gleich sein muss. Der Be-

rechnungsprozess flr den gesuchten Strom I besteht aus einer duBeren - globalen - sowie

einer inneren - lokalen - lterationsschleife. In der auBeren lterationsschleife werden die

Zellspannung bzw. die Gesamtverluste V| 55 SO lange variiert, bis der vorgegebene Ge-

samtstrom (bzw. die mittlere Stromdichte i) erreicht wird. Hierflir wird die berechnete lokale

Stromdichte Uber die aktive Flache integriert und solange mit dem gesuchten Strom vergli-

chen, bis der gesuchte Wert erreicht ist.

Die zweite, lokale Iterationsschleife wird (iber die einzelnen diskretisierten Segmente der
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MEA angewandt. Sie dient zur Berechnung der lokalen Stromdichte mittels der Tafel-Gleich-
ung (Gleichung 4.5).

Hierfur wird die Aktivierungsiberspannung nact aus der Gleichung (4.26) berechnet, wobei
sich im Wasserstoff / Luft-Betrieb die Aktivierungsiiberspannung lediglich aus dem Katho-
denanteil zusammensetzt (n5ct=nk), wahrend die Anodenverluste vernachlassigbar sind.
Die berechnete Aktivierungsiberspannung nact wird anschlieBend in die Tafel-Gleichung
(4.5) eingesetzt, woraus sich die lokale Stromdichteverteilung entlang der aktiven Flache
ergibt.

Das beschriebene Modell ist fur den Wasserstoff / Luft-Betrieb glltig, da die Anodenreak-
tionen bei reinem Wasserstoff nahezu spontan ablaufen, ohne dabei Spannungsverluste zu
verursachen.

Beim Reformat /Luft-Modell, wie bereits diskutiert, kénnen die Uberspannungen auf der An-
odenseite nicht weiter vernachlassigt werden. Somit ergeben sich zwei Tafel-Gleichungen,
Gleichung (4.18) und (4.19), fir jede Halbzelle jeweils eine, sowie ihre entsprechenden
Uberspannungen 14 und 7. Die Gesamtverluste V|oss Werden nun um die Aktivierungsver-
luste der Anode erweitert, woraus sich die Gleichung (4.27) ergibt:

Vioss = Na + 1k + N2 (4.27)

Aus der Gleichung (4.27) gehen zwei unbekannte Variablen hervor, die Uberspannungen
1a und nk. Zur Berechnung dieser muss neben Gleichung (4.27) eine weitere Gleichung
hinzugezogen werden. An dieser Stelle ist dies die Gleichung zur Erhaltung der Ladung,
welche einen gleichbleibenden Strom auf der Anoden- und Kathodenseite (I = Ix) voraus-
sieht, Gleichung (4.28):

. CH2 <77a Qa F> . Co2 (nk ak F)
ia,0 exp =ik, exp (4.28)
é CH2 ref RT CO2ref RT

Es lasst sich nun etwa aus der Gleichung (4.27) die Aktivierungsiiberspannung der Katho-
de nk ausdriicken und in Gleichung (4.28) einsetzen. Aus dieser Transformation folgt die
Aktivierungslberspannung der Anode in expliziter Form. Da alle Parameter bis auf V|ygg
in der erhaltenen Gleichung bekannt sind, lassen sich diese aufgrund einer vereinfachter
Schreibweise in die folgende Form umwandein:

Nla = K *Vioss (4.29)
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Um daraus die Aktivierungstberspannung der Kathode 7, zu erhalten, muss nun das Er-
gebnis aus Gleichung (4.29) in Gleichung (4.27) eingesetzt werden.

Mit diesem Berechnungsansatz wird die getroffene Modellannahme Uber eine isopotenzia-
le Zelle gewahrleistet. Weiterhin ist zur Berechnung der Aktivierungsiiberspannungen von
Anode und Kathode die lteration einer Variable V|,5¢ ausreichend. Die einzelnen Verlus-
te kdnnen entlang der aktiven Flache unterschiedliche Werte annehmen; ihre Summe ist
jedoch fiir einen gewahlten Betriebspunkt konstant.

4.4.1 Aktivierungsspannungen: Ergebnis des Vergleichs zweier
Modellierungsansatze

Der hier vorgestellte elekirochemische Modellierungs-Ansatz basiert auf der Annahme,
dass die Zellspannung fiir jede einzelne Zelle konstant ist. Weiterhin wird angenommen,
dass die Nernst-Spannung bzw. die offene Zellspannung Vv ebenfalls konstant ist. Folg-
lich muss auch die Summe der einzelnen Verlustterme 7nact und 7q, ebenfalls konstant sein,
um die Modell-Annahme zu erfullen, wie in Gleichung 4.30 dargestellt ist:

Veell = Vocv — Nact — e (4.30)

Dies kann auf zwei unterschiedlichen Wegen erreicht werden. Zum Einen kann jeder ein-
zelne Term fir sich konstant sein. Fir die Berechnung werden mittlere Werte verwendet,
welche unabhangig von der Orts-Koordinate sind.

Beim zweiten, etwas komplexeren Ansatz, wird die Summe aller Verlustterme konstant ge-
halten, wahrend jeder einzelne Term, nact(x) und 77q(x), eine Funktion der lokalen Variablen
sein kann. Dabei kann der Ohm’sche Anteil beispielsweise eine Funktion der Phosphor-
saurezusammensetzung in der MEA, der lokalen Temperatur oder der lokalen Stromdichte
sein. Im geraden Kanal bei konstanter Temperatur wirde die Stromdichte aufgrund der
Sauerstoffabreicherung in Strémungsrichtung sinken und damit auch der Ohm’sche Anteil
na(i). Die Aktivierungsiiberspannung muss aufgrund dessen in Stdémungsrichtung steigen,
um die Gesamtverluste und damit auch die Zellspannung konstant zu halten, siehe Glei-
chung 4.31:

Nact(i) = Vocv — Vel — nal(i) (4.31)

Die dadurch erhdhte Uberspannung gegen Kanalausgang bewirkt das Ansteigen der Strom-
dichte in diesem Bereich, was sich als Homogenisierung des gesamten Stromdichteprofils
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herausstellt. Die Griinde liegen unmittelbar in der Tafel-Gleichung und ihrem exponentiellen
Charakter, welcher erméglicht, durch kleine Anderungen der Uberspannung groBe Ande-
rungen in der Stromdichte zu bewirken.

Der Vergleich dieser beiden Modellierungsansétze wurde an einem 25 mm langen, gera-
den Kanal durchgefiihrt, welcher als poréses Volumen unter konstanter Betriebstemperatur
(160 °C) modelliert ist, Abbildung 4.3. Es ist deutlich zu erkennen, dass das Stromdichte-
profil fiir konstante Uberspannungsverluste 7,ct = konst. ausgepragter und damit inhomo-
gener im Vergleich zum variablen Uberspannungsverlusten ¢t = konst. ist.

Fur eine zusatzliche Quantifizierung der Stromdichteverteilung auf der aktiven Flache wur-
de die relative mittlere Spreizung eingefihrt. Hierbei wird die mittlere Abweichung der mini-
malen und maximalen Stromdichte von der mittleren beschrieben [100]. Daraus ergibt sich
eine Homogenisierung des Stromdichteprofils, im Fall variabler Uberspannungsverluste,
von =~ 10 %.

AbschlieBend lasst sich festhalten, dass der hier verwendete Modellierungsansatz mit kon-
stanten, einzelnen Termen somit einen steileren Gradienten erzeugt.

0.3

— Tt = konst. ®

0.25 - T Mact = Var.

0.15 -

Stromdichte (A/cm?)
(=]
[N)
it
Relative Mittlere Spreizung (%)

0.1 T T T 0
0 02 04 06 08 1 Naet = kONSL.
Kanallange (- )

Nact = Var.

Abbildung 4.3: Stromdichteprofile fiir konstante und variable Uberspannungsverluste 74t
fiiri = 0.20 Acm™ und A\, = 2.0/2.0
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5 Grenzen und Fehler bei der
Modellierung

Das Ziel jeder Modellierung besteht darin, mit einem mdglichst geringen Aufwand ein mog-
lichst genaues Ergebnis zu erzielen. Trotz groBer Anstrengungen und Fortschritte in der
CFD-Modellierung sind manche Fehler unvermeidbar, andere wiederum kénnen und sollen
in jedem Fall vermieden werden. Die unterschiedlichen Ursachen fir Fehler und Einschréan-
kungen der vorgestellten Modelle in den Kapiteln 3 und 4 kénnen in folgende Kategorien
unterteilt werden:

* Modellfehler

» Transportparameter-Fehler
« Diskretisierungsfehler

* lterationsfehler

* Limitierte Rechnerleistung
 Validierungsfehler

An dieser Stelle werden sowohl die Fehler und Einschrankungen in Kiirze erlautert als auch
auf ihre Ursachen hingewiesen. Die Bewertung der Fehlereinflisse erfolgt jedoch in Kapitel
6, 7 und 8 im Rahmen der Ergebnis-Darstellung.

5.1 Modelifehler

Um die Strdomungsprozesse, verbunden mit elektrochemischen Oberflachenreaktionen in
der Brennstoffzelle zu beschreiben, wird ein mathematisches Modell benétigt. Dazu ge-
héren die physikalischen Transportgleichungen in Kapitel 3.1 und die elektrochemische
Butler-Volmer bzw. Tafel-Gleichung, Kapitel 4.1. Es stehen hierbei jedoch nicht immer ex-
akte Modelle zur Verfligung oder diese kénnen ohne eingefiihrte Vereinfachungen nicht
geldst werden.
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Fir die Modellierung von laminaren Stromungen sind beispielsweise die Massenerhaltungs-
und Navier-Stokes-Gleichungen ausreichend. Dies gilt auch fiir Turbulenz-Modellierungen,
sofern sie mit einer direkten numerischen Simulation (DNS) gel6st werden. Dieser Ansatz
verlangt jedoch eine besonders hohe Rechnerkapazitat, so dass alternative Modellierungs-
Ansétze bevorzugt werden, welche die Einfiihrung von Approximationen erfordern [113].
Zudem lassen sich haufig komplexe Phadnomene nur anhand empirischer oder halb-empiri-
scher Modelle erfassen. Auch die Darcy-Gleichung fiir Stromungsmodellierung durch por6-
se Medien basiert auf den bereits beschriebenen Annahmen. Die Butler-Volmer-Gleichung
stellt beispielsweise ein exaktes Modell fir elektrochemische Reaktionen einer Halbzelle
im Bereich kleiner Stromdichten und fiir den Ein-Elektron-Transport [122, 148] dar, kann je-
doch trotzdem erfolgreich auBerhalb dieser Limitierungen angewendet werden. Der Grund
hierflr liegt darin, dass in vielen Reaktionen der limitierende Reaktionsschritt auf einem
Ein-Elektron-Transport beruht, wéhrend die Abfolgen der restlichen Schritte als unend-
lich schnell betrachtet werden kann. Weiterhin kann die Butler-Volmer-Gleichung als Tafel-
Gleichung vereinfacht werden, da der zweite Exponent [122,136] nur auf Bereiche nahe der
kleinen Stromdichten Einfluss nimmt. Auch weitere Annahmen im Modell wie beispielswei-
se die Gasundurchlassigkeit der MEA, isopotenziale Zellen oder isotherme Bedingungen
haben als Ziel, das Modell einfacher und robuster zu gestalten, fiihren jedoch gleichzeitig
Modellfehler mit ein. Dabei ist es wichtig, dass die durchgeflhrten Vereinfachungen nach-
vollziehbar bleiben und fiir die Effekte von Interesse eine vernachlassigbare Rolle spielen.
Weitere Modell-Fehler kénnen durch Annahme von Randbedingungen induziert werden.
Der Grund hierfur ist, dass reale Randbedingungen nicht immer bekannt sind und daher
approximiert werden missen. Dies ist ebenfalls der Fall, wenn die freie Konvektion durch
empirische Gleichungen (3.11) - (3.13) modelliert wird. Als erste Vereinfachung werden
hier halbempirische Modelle anstatt der Navier-Stokes Gleichung verwendet. Zudem wird
implizit angenommen, dass die Oberflachen isotherm sind (T=konst.), was nur durch gu-
te Approximation bei kleiner Temperaturdifferenz dargestellt werden kann. Haufig werden
auch die Stromungsbedingungen am Ein- und Ausgang vereinfacht, wodurch manche Ef-
fekte wie Einfluss des Fluids stromaufwérts vernachlassigt werden kénnen.

5.2 Transportparameter-Fehler

Auch im Falle eines exakten mathematischen Modells kénnen die ungenauen Transportpa-
rameter ein Hindernis fir das Ergebnis der Modellierung darstellen.
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Viele Eigenschaften sind gleichzeitig von mehreren Parametern abhangig, wie etwa Tem-
peratur, Druck, Porositéat. In einigen Fallen sind die Abhangigkeiten schwach ausgepragt
und werden daher zugunsten einer stabileren und schnelleren Berechnung vernachlassigt.
In anderen Féllen wiederum sind die Abh&ngigkeiten nicht ausreichend bekannt und wer-
den entweder vernachlassigt oder approximiert. Ein Beispiel hierfur sind die Eigenschaften
der GDL unter den Kanalen und Stegen. Eine genauere Betrachtung wiirde ergeben, dass
die komprimierten Bereiche der GDL unter den Stegen andere Stromungseigenschaften
aufweisen als diejenigen unter den Kanalen. So &ndern sich im diesem Fall beispielsweise
die Permeabilitét und Porositat. Eine solch feine Auflésung der GDL unter den Kanalen und
Stegen ware fiir die Stackmodellierung nicht geeignet, sodass die Unterschiede vernach-
lassigt werden kénnen und die GDL mit jeweils einem globalen Wert fiir die Permeabilitét
und Porositét charakterisiert wird. Weiterhin kénnen einige elektrochemische Parameter wie
der Transferkoeffizient «, die Aktivierungsenergie Ea oder die Austauschstromdichte ig nur
sehr schwer genau ermittelt werden. Zudem ist das Ergebnis haufig auch Messmethoden-
abhéangig. Als Folge solcher Hindernisse ist in der Literatur nicht selten ein breites Spek-
trum an Werten desselben Parameters wiederzufinden. Jedoch stehen bei der Modellierung
nicht immer Méglichkeiten zu Verfligung, um die Parameter der MEA selbst zu bestimmen,
sodass auf Literaturwerte zurlickgegriffen werden muss. Diese Herangehensweise flihrt oft
dazu, dass ein Parameter als Fit-Parameter gewahlt wird, wodurch die gemachten Feh-
ler und Unsicherheiten ausgeglichen werden kénnen. Eine Ubersicht fiir unterschiedliche
Werte des Transferkoeffizienten « ist beispielsweise in [49] zu finden.

5.3 Diskretisierungsfehler

Aus der CFD-Methode wie auch allen anderen numerischen Methoden ergeben sich ledig-
lich Naherunglésungen, da die physikalischen Gleichungen nicht im Kontinuum, sondern in
diskreten Punkten geldst werden. Bei der hier verwendeten Finite-Volumen-Methode sind
dies die Mittelpunkte der Kontrollvolumina. Um die Erhaltungsgleichungen in den diskreten
Punkten I6sen zu kénnen, missen die Flachen- und Volumenintegrale approximiert wer-
den. Weiterhin muss auch zwischen den Rechenpunkten interpoliert werden, wie im voran-
gegangenen Abschnitt 3.2.2 beschrieben wurde. Es ist nachvollziehbar, dass das Ergebnis
genauer wird, je kleiner die diskreten Volumina sind. Dies hat wiederum zur Folge, dass
die Anzahl der Gleichungen und somit auch die Rechenzeit steigt. Eine héhere Genau-
igkeit kann dabei beispielsweise durch Interpolations-Methoden héherer Ordnung erreicht
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werden, wodurch allerdings ebenfalls die Komplexitdt und der Rechenaufwand gesteigert
werden. Eine weitere Mdglichkeit, Diskretisierungs-Fehler zu minimieren, kann durch eine
Gitterverfeinerung erreicht werden. Das Rechengitter sollte dabei so fein sein, dass sich
das Ergebnis mit weiterer Verfeinerung nicht mehr verandert.

5.4 Iterationsfehler

Zwei prinzipielle Methoden (direkte und iterative) fiir das Lésen von algebraischen Glei-
chungen wurden im Kapitel 3.2.2 beschrieben. Die meisten kommerziellen CFD-Pakete, wie
u.a. Ansys / Fluent, arbeiten mit iterativen Methoden wie beispielsweise der GauB-Seidel-
oder der Jacobi-Methode. Der Vorteil hierbei besteht im Iterations-Prozess in einer kon-
tinuierlichen Verbesserung des Ergebnisses mit jedem Rechenschritt. Daraus ergibt sich
die Mdglichkeit, die Berechnung bei der erwiinschten Genauigkeit anzuhalten, welche als
Abbruchskriterium dient. Im Gegensatz dazu wird das Gleichungssystem bei Verwendung
direkter Methoden exakt geldst. Der Iterationsfehler besteht daher aus dem Unterschied
zwischen der exakten und iterativ geldsten diskretisierten Gleichung. Der Iterations-Prozess
kann theoretisch zur Rundungsgrenze des Rechners weitergefihrt werden, welches aller-
dings nicht zielfihrend ist, wenn die restlichen Fehler wie Modellfehler oder Diskretisie-
rungsfehler wesentlich gréBer sind als Iterationsfehler.

5.5 Limitierte Rechnerleistung

Eine Kopplung der verschiedensten Prozesse (Multiphysics) in einem Modell Gber alle
Raum- und Zeitskalen hinweg wére durchaus winschenswert. Mit solch einer Multiska-
lensimulation von der Mikroebene bis hin zur Systemebene kénnten sowohl Elektroden-
Prozesse als auch instationéare Prozesse wie das Hoch- und Herunterfahren des Stacks und
seiner Komponenten in einem einzigen Modell erfasst werden. Dieser Modellierungsansatz
wdre zwar winschenswert, ist allerdings derzeit aufgrund der fehlenden Gegebenheiten
nicht realisierbar. Bereits eine detaillierte Modellierung des Stacks mit der Zell-Aufldsung
ist derzeit nur durch ein effizientes Parallelisieren von CFD-Codes unter der Vorausset-
zung realisierbar, dass ausreichend Prozessoren zur Verfligung stehen. Die kommerziellen
Software-Pakete wie Ansys / Fluent bieten derzeit nicht die Méglichkeit, die daflir benétig-
te Anzahl an Prozessoren fiir bestimmte komplexe Aufgabenstellungen zu beschéaftigen,
wie aus [149] zu entnehmen ist. Daraus I&sst sich schlieBen, dass fir eine solche Para-
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llelisierung eigene CFD-Codes erforderlich waren. Eine zuséatzliche Anforderung, welche
ebenfalls nicht vernachlassigt werden sollte, ist das Verwalten groBer Datenmengen in der
Post-Prozessing-Phase, die als Simulationsergebnisse entstehen. Es ist jedoch anzuneh-
men, dass durch die kontinuierlich steigende Rechnerleistung und das parallele Rechnen in
Zukunft ganz neue Mdglichkeiten fir die Simulation von Brennstoffzellen entstehen werden.

5.6 Validierungsfehler

Als eine der wichtigsten Fragen hinsichtlich der Modellierung gilt, ob das Modell auf korrek-
te Weise die natlrlichen Gegebenheiten darstellt. Ohne eine Validierung des Modells kann
es fatale Folgen haben, aus den Simulationsergebnissen Riickschliisse zu ziehen. Die Va-
lidierung des Modells stellt damit eine Glaubwirdigkeits-Garantie dar. Noch wichtiger wird
die Validierung, wenn die Modelle nicht exakt gelést werden kénnen, sondern stattdessen
Annahmen und Vereinfachungen beinhalten. Um das Modell mit experimentellen Daten zu
vergleichen, ist es unter anderem erforderlich, das Simulations-Ergebnis von lterations- und
Diskretisierungs-Fehlern zu befreien, wie im Abschnitt 5.3 und 5.4 beschrieben wurde. Auf
diese Weise lasst sich eine quantitative Aussage Uber das Modell und seine Abweichungen
treffen. Es ist jedoch zu beachten, dass auch gemessene Daten Abweichungen enthalten
kénnen. Die Ursachen dafiir konnen unterschiedlich sein: Messgerateabweichungen, Unter-
schiede durch verschiedene Messverfahren, Umwelteinflisse, Beobachtereinfllisse, usw.
Zusatzliche Hirden beim Messen sind technischer Natur, wie etwa: Messmethode nicht
vorhanden, Platzgriinde, zu hohe Temperatur oder aggressive Betriebsumgebung. Diese
Bedingungen erschweren die Messung oder machen sie nicht selten unmdéglich. Um den-
noch Messwerte zu erhalten, miissen MaBnahmen oder Vereinfachungen in der Messung
vorgenommen werden, die sich anschlieBend auch in Messabweichungen widerspiegeln
kdnnen. So kann zum Beispiel die Stromdichte nicht an der Elekirode gemessen werden,
sondern die Messung muss zwischen den Bipolar-Platten erfolgen. Mit der Weiterentwick-
lung der Messtechnik werden zukunftig immer prazisere Messungen mdglich sein. Bis dahin
jedoch bleibt die Validierung ein limitierender Faktor bei der quantitativen Bewertung von Si-
mulationsergebnissen. Je schwieriger die Modell-Validierung, umso mehr Aufmerksamkeit
muss dementsprechend der Modellierung gewidmet werden.
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6 Poroser Volumen-Ansatz

Im folgenden Kapitel soll die schrittweise Herleitung des ,Por6sen Volumen-Ansatzes*” vor-
gestellt werden. Das Prinzip beruht auf der Darstellung der Kanéale als porése Volumina,
welche die Anwendung der einfacheren Darcy-Gleichung fiir die Impulserhaltung erlaubt.
Der Vorteil dabei liegt in der signifikanten Reduzierung der Rechenelemente, wéhrend
gleichzeitig die globalen Strémungsverlaufe wiedergegeben werden kénnen. Ausgehend
vom realen Stack-Flowfield werden die Eigenschaften der einzelnen Geometriebereiche
naher untersucht. Dabei wird auf die Abstrahierungsstrategie sowie den Einfluss der GDL
eingegangen. Darauf aufbauend werden die einzelnen Geometriebereiche in porése Vo-
lumina umgewandelt und anhand analytischer oder numerischer Berechnungen validiert.
Der Fokus der Validierung liegt hier auf dem Vergleich zwischen den berechneten Wer-
ten eines porésen Modells und einer detaillierten Kanal-Steg-Struktur. Alle Berechnungen
werden zudem unter stationaren Strémungsbedingungen durchgefiihrt.

6.1 Stromung im Flowfield

Berechnung des Drucks, Geschwindigkeit und Temperaturverteilung sind haufige Aufga-
benstellungen bei der Untersuchung von verschiedenen Flowfield-Geometrien. Dazu sind
insbesondere die Lésungen der Erhaltungsgleichungen von Masse, Impuls und Energie
erforderlich.

Der Energieverlust eines stromenden Fluides kann beispielsweise durch die Wandreibung
aufgrund der Viskositét oder durch Impuls-Verlust, verursacht durch Turbulenzen, entste-
hen. Zur Definition einer Grenze, um welche Art von Verlusten es sich handelt, kann die
Reynolds-Zahl hinzugezogen werden. Es ist zu beobachten, dass sich bei einer veran-
derter Reynolds-Zahl auch die Fluideigenschaften &ndern. So dominieren bei kleineren
Reynolds-Zahlen (Re <2040) Viskosekrafte im Fluid. Dieser Strémungsbereich wird als la-
minare Strémung bezeichnet. Beim Uberschreiten der kritischen Reynolds-Zahl nehmen
die Tragheitskrafte allmahlich eine immer wichtigere Rolle ein, was zu einer Instabilitat der
Strémung fihrt und die Entwicklung von Turbulenzen férdert. Ausgebildete turbulente Stré-
mungen sind mit gréBeren Energieverlusten verbunden, was als Druckverlust entlang der
Strémung gemessen werden kann. Der Ubergang von laminarer zu turbulenter Strémung
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kann wiederum von verschiedenen Faktoren abhangen, wie beispielsweise Wandrauhigkeit
oder Fluktuationen am Kanaleingang. Dennoch ist die Reynolds-Zahl der dominierende Pa-
rameter. Um weitere Strdmungsuntersuchungen unternehmen zu kénnen, ist es hilfreich,
die Abschatzung der Reynolds-Zahl vorzunehmen.

Die Strémungsanalyse kann zum Einen in Umstrémungen, wie zum Beispiel um ein Profil,
oder anderseits in Durchstromungen, wie beispielsweise durch einen Kanal, unterschieden
werden. In der vorliegenden Arbeit werden ausschlieBlich Kanal-Durchstrdmungen behan-
delt.

Die Kanale im Stack-Flowfield sind in der Regel nicht kreisférmig, sondern quadratisch oder
rechteckig. Aus diesem Grund ist es erforderlich, das Konzept des hydraulischen Durch-
messers einzufuhren. Dieser ermdglicht es auf einfache Weise, den &quivalenten Durch-
messer eines nicht-kreisférmigen Rohrs zu bestimmen. Er leitet sich aus dem Verhaltnis
der Querschnitts-Flache und dem Querschnitts-Umfang [111], Gleichung (6.1) ab:

_4A
P
Hierbei beschreibt A die Querschnittsfliche und P den Umfang des Kanal-Querschnitts.

dp (6.1)

Nun I&sst sich mit Hilfe des hydraulischen Durchmessers auch die entsprechende Reynolds-
Zahl fir nicht-kreisférmige Querschnitte berechnen.

Tabelle 6.1: Abschatzung der Reynolds-Zahl im Reaktanten-Flowfield

Aktive Flache 200 cm?
Betriebsbereich 0.20 - 0.80 A cm™
A 1.2-2.0
Reaktanten Ho / Luft
Betriebstemperatur 160 °C
Anzahl der Kanéle 10
Kanaldimension (b x h) 1x1mm
Reynolds-Zahl 10" - 103

Die Abschéatzung in Tabelle 6.1 Iasst darauf schlieBen, dass sich die Strémung im Flowfield
im laminaren Bereich befindet. Diese Tatsache erméglicht es unter anderem, die Impuls-
Gleichung auf analytischem Wege zu berechnen. Daraus kann wiederum ein globaler Wi-
derstandsbeiwert K ermittelt werden, welcher sich fiir die Darcy-Gleichung eignet.

In White [113] ist der Parameter K fir rechteckige Kanalquerschnitte mit unterschiedli-
chen Seitenverhaltnissen aufgeflhrt. Bei einem Querschnitt mit dem Seitenverhéltnis 1:1
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6.1. STROMUNG IM FLOWFIELD

ergibt sich der Widerstands-Koeffizient K = 112/28. Darliber hinaus kann das Konzept des
Hydraulischen Durchmessers mit Hilfe der Darcy-Weisbach-Gleichung auch fir turbulente
Strémungen in nichtkreisférmigen Kanalen angewandt werden [150].

Die analytische Ldsung fir den Druckverlust im geraden Kanal mit einem Seitenverhéltnis
1:1 erweist sich als hilfreich bei der Durchflhrung einer Netzabhéngigkeitsstudie. Diese
dient zur Abschéatzung der erforderlichen Gitterfeinheit flir die numerische Simulation. Fur
spatere Simulationen ist es notwendig, die Geometrie mit einem ausreichend feinen Git-
ter zu vernetzen, welches ein mdglichst gleiches Ergebnis in der ersten Nachkommastelle
liefert. Die analytische Lésung ist hierbei der Referenzwert, Tabelle 6.2.

Tabelle 6.2: Analytische Druckberechnung im geraden Kanal

Kanallange 50 mm
Vor- und Nachlauf 30 mm
Kanalhéhe 1 mm
Kanalbreite 1 mm
Fluid Luft
Temperatur 300 K
Re 100

Ap (analytisch) 10.2 Pa

Tabelle 6.3: Netzabh&ngigkeitsstudie mit Gitter konstanter Seitenldnge

Nr. | Unterteilungen | Element-Anzahl | Ap (Sim.) [Pa] | Rel. Fehler [%]

1 4 7000 8.5 16.6
2 6 15000 9.4 7.8
3 8 35000 9.8 3.9
4 10 70000 10.0 1.9
5 12 120000 10.1 0.9
6 14 192000 10.2 0

Aus der Netzabhangigkeitsstudie in Tabelle 6.3 und 6.4 geht hervor, dass beide Vernet-
zungsarten, sowohl mit als auch ohne feinere Vernetzung in der Grenzschicht (Inflation),
fir eine addquate Gittergenerierung geeignet sind. Weiterhin liefert im Falle von gleich-
bleibenden Gitterabstanden (ohne Inflation) eine Unterteilung des Kanalquerschnitts in 14
Elemente in jede Richtung ein genaues Ergebnis. Bei gréBerer Geometrie jedoch kann die-
se zu einer sehr hohen Anzahl an Rechenelementen flihren, weshalb eine Unterteilung von
10 Elementen hier als ausreichend genau betrachtet werden kann.
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Tabelle 6.4: Netzabh&ngigkeitsstudie mit feinerem Gitter in der Grenzschicht (Inflation)

Nr. | Unterteilungen | Element-Anzahl | Ap (Sim.) [Pa] | Rel. Fehler [%]

1 4 65000 10.1 0.98
2 6 177000 10.1 0.98
3 8 380000 10.2 0
4 10 747000 10.2 0

6.2 Poroses Volumen

Das Ziel der Abstrahierung des Flowfields ist die Definition eines entsprechenden porésen
Volumens, das den gleichen Druckverlust sowie ein &quivalentes globales Stromungsmus-
ter aufweist wie die eines konventionell modellierten Kanals.

In der konventionellen CFD-Simulation wird ein Kanal mit ausreichend feinem Gitter diskreti-
siert und nach dem Setzen der Randbedingungen wird die Massen- und Impulserhaltungs-
Gleichung (Navier-Stokes-Gleichung) geldst. Wie bereits aufgezeigt wurde, erfordert ein
ausreichend gutes Simulationsergebnis eine Diskretisierung von 10 Unterteilungen in jede
Richtung des Querschnitts. Als Folge der Reibung an der Wand des Kanals berechnet sich
der entsprechende Druckverlust.

Wie bereits dargestellt, 1&sst sich der Druckverlust in geraden Kanalen mit Hilfe der ermittel-
ten Permeabilitdt K berechnen. Diese Méglichkeit bietet ebenfalls die CFD-Software Fluent,
wobei die Permeabilitat als Randbedingung vorgegeben wird.

Der Druckverlust, welcher in der konventionellen CFD-Simulation durch die Reibung des
Fluides an der Wand entsteht, wird im Pordsen Volumen-Modell als querschnittsgemittelter
Verlust modelliert. Hier existiert nicht mehr das fiir laminare Strémung typische paraboli-
sche Geschwindigkeitsprofil, stattdessen ist das Profil auf dem gesamten Kanalquerschnitt
uniform. Diese Modellierungsstrategie ermdglicht es, eine porése Geometrie zu modellie-
ren, welche auf einer makroskopischen Skala gleiche Strémungseigenschaften aufweist
wie eine konventionell geldste.

Obwohl die Druckverlustberechnung die vorherige Ermittlung der Permeabilitat erfordert,
ergibt sich daraus auch ein wichtiger Vorteil hinsichtlich der erforderlichen Element-Anzahl.
Eine Gitterfeinheit wie im Fall von konventioneller CFD-Simulation ist nicht erforderlich, da
die Geometrie bereits durch die Permeabilitadt K ausreichend charakterisiert ist.

So kann beispielsweise zur Berechnung des Druckverlustes fir eine Strémung im Kanal
mit den Dimensionen 1 x 1 x 10 mm eine Gitterfeinheit zwischen 102 und 10* Elementen
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erforderlich sein, wahrend das gleiche Ergebnis im ,Porésen Kanal“mit 10 Elementen aus-
reichen kann. Auf diese Weise lasst sich eine Reduzierung der Zahl von Kontrollvolumina
bis zu einem Faktor von 1000 erreichen. Die Gitterfeinheit spielt im pordsen Medium somit
eine untergeordnete Rolle, da das Ergebnis durch die in Randbedingungen vorgegebene
Permeabilitdt K maBgeblich bestimmt wird.

Der numerische Wert des Druckverlustes kann ebenso gut mit einem sehr groben Gitter
genau berechnet werden. Ein Nachteil liegt jedoch in der rAumlichen Verteilung der Werte
im Falle von groberen Gittern, Abbildung 6.1-links. Um dies zu vermeiden und um ein op-
tisch aussagekraftiges Ergebnis zu erhalten, kann eine Unterteilung von 10 Elementen in
Strémungsrichtung als Orientierungswert dienen, Abbildung 6.1-rechts.

Der Querschnitt selbst kann jedoch prinzipiell mit einem einzigen Kontrollvolumen ver-
netzt werden, da mittels der Darcy-Gleichung keine Geschwindigkeits-Gradienten im Quer-
schnitt berechnet werden, wie es bei konventioneller Simulation mittels der Navier-Stokes-
Gleichung der Fall ist.

Eingang Eingang

Abbildung 6.1: Vernetzung bei porésen Volumina (Ap = 27.78 Pa): (links) Grobes Gitter
mit 4 Unterteilungen in Strdmungsrichtung; (rechts) Feines Gitter mit 10 Unterteilungen in
Strémungsrichtung

6.2.1 Stromungsumlenkung in porésen Medien

In porésen Medien wird die Strémungrichtung durch die Vektor-Eigenschaft der Permeabili-
tat bestimmt. Dabei wird die Hauptstromungsrichtung mit dem ermittelten Wert K definiert,
wahrend die Gbrigen beiden Richtungen durch das Erhéhen des Wertes K um den Faktor
1000 blockiert werden. Somit wird die erlaubte Strémungsbahn des Fluides in einer Geome-
trie wie dem geraden Kanal bestimmt. Sobald jedoch die Geometrie aus zwei aneinander
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KAPITEL 6. POROSER VOLUMEN-ANSATZ

gesetzten Kanélen besteht, die sich unter 90 Grad schneiden, Abbildung 6.2, muss eine
Umlenkung der Strémung gewahrleistet sein.

= L«

Eingang

z X y

------ Strémungsbahn

Ausgang@

Abbildung 6.2: Strémungsumlenkung in zwei aufeinanderfolgenden Kanélen

Wahrend fur Kanal | die Hauptstrdmung in x-Richtung verlauft, verlduft die Hauptstrémung
in Kanal Il in y-Richtung. Bei der Definition der Hauptstrémungsrichtung spielt die Orien-
tierung der Vektoren keine Rolle. Um dies zu ermdglichen, muss die Geometrie aus zwei
anstatt nur einem Teilvolumen bestehen, da fiir jedes Teilvolumen die Hauptstrémungs-
richtung separat definiert wird. Weiterhin missen sich die Teilvolumina so schneiden, dass
sich parallel verlaufende Strémungsbahnen beim Ubergang von einem Teilvolumen in das
andere nicht kreuzen.

Durch die beschriebene Modellierungsstrategie lassen sich Strémungen in Geometrien
mit geradliniger Hauptstrémungsrichtung erfolgreich modellieren. Im Gegensatz dazu sind
kreis- oder spiralférmige Geometriekonturen [151], fUr diese Art der Abstrahierung nicht
geeignet und stellen eine Limitierung des Ansatzes dar.

6.2.2 Flowfield-Geometrie

Im Rahmen dieser Arbeit werden drei unterschiedliche Flowfield-Typen vorgestellt. Die Un-
terschiede basieren auf ihrer Geometrie sowie ihrer Funktion. Um das Abstrahierungsprin-
zip exemplarisch zu erlautern, werden die Flowfields eines HT-PEFC-Stacks mit 200 cm?
aktiver Flache naher betrachtet.
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« Ol-Flowfield: Das Ol-Flowfield besteht aus geraden Kanélen mit einem Querschnitt
von 1.5 x 1.5 mm. Stellenweise sind diese Kanale aufgrund von technischen Hin-
dernissen, wie Verschraubungen, leicht gekrimmt, Abbildung 6.3. Um die Abstrahie-
rung der Geometrie méglichst zu vereinfachen und die damit verbundene Anzahl an
Rechenknoten zu verringern, werden die Verschraubungen vernachlassigt. Es wird
lediglich die gerade Kanal-Steg-Struktur in ein pordses, effektives Volumen umge-
wandelt, Abbildung 6.4. Ein weiterer Grund einer solcher Abstrahierung besteht, wie
bereits erwahnt, in der eingeschrankten Anwendung des pordsen Volumen-Ansatzes
auf gekrimmte Geometrien.

Abbildung 6.3: Ol-Flowfield des 200 cm? Stacks

Abbildung 6.4: Scbematische Darstellung der Umwandlung von der detaillierten Kanal-
Steg-Struktur des Ol-Flowfields in ein poréses Volumen

+ Gerades Reaktanten-Flowfield: Im Reaktanten-Flowfield, Abbildung 6.5, lassen sich
insgesamt drei Bereiche erkennen. Zwei Bereiche davon bestehen aus geraden Kana-
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len im Ein- und Ausgangs-Bereich, wahrend der dritte und mittlere Bereich eine M&an-
der-Struktur aufweist. Das Prinzip der Umwandlung von der Kanal-Steg-Struktur in ein
Pordses Volumen-Modell unterscheidet sich lediglich in der GDL von derjenigen im
Ol-Flowfield, Abbildung 6.6.

Abbildung 6.5: Reaktanten-Flowfield des 200 cm? Stacks mit drei charakteristischen Berei-
chen: Eingangs-, Maander- und Ausgangsbereich

Kanal-Steg-Struktur mit GDL
anal-steg-struktur mi Poréses Volumen

Abbildung 6.6: Schematische Darstellung der Umwandlung von der detaillierten und gera-
den Kanal-Steg-Struktur des Reaktanten-Flowfields in ein poréses Volumen

» Maanderstruktur im Reaktanten-Flowfield: Die mittlere, m&ander-férmige Struktur
im Reaktanten-Flowfield in Abbildung 6.5 ist durch zahlreiche Umlenkungen gekenn-
zeichnet. Eine Modellierung der Kanéle als pordse Volumina ware hierbei nicht ziel-
fihrend. Die einzelnen Maander-Abteile weisen jedoch eine gemeinsame, vertika-
le Hauptstrémungsrichtung auf. Diese Tatsache kann fiir eine abstrahierte Darstel-
lungsweise der Maander-Struktur verwendet werden. Die Idee hierbei ist, die kleinste
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Wiederholeinheit, ein Maander-Segment, in ein poréses Volumen umzuwandeln, das
die gleichen duBeren MaBe besitzt, Abbildung 6.7. Die detaillierte Struktur aus Ka-
nal, Steg und GDL wird schlieBlich durch ein homogenes und pordses Volumen ab-
strahiert. Dafir ist es erforderlich, die &quivalente Permeabilitdt K mittels der Darcy-
Gleichung (3.6) zu bestimmen, die im porésen Volumen den entsprechenden Druck-

verlust auf der Lange in Hauptstrdmungsrichtung verursacht.

Hauptstrémungs-
richtung

Abbildung 6.7: Schematische Darstellung der Umwandlung von der detaillierten Kanal-
Steg-Struktur eines Maanders im Reaktanten-Flowfield in ein poréses Volumen

6.3 GDL-Einfluss

Im Gegensatz zum Ol-Flowfield ist das Reaktanten-Flowfield mit der porésen GDL verbun-
den. Die GDL, welche unter anderem flr die Gasversorgung unter den Stegen dient, stellt
fur die Stromung im Kanal eine Querschnittserweiterung dar. Da der Massenstrom konstant
ist und durch die GDL ein grdBerer Querschnitt der Stromung zur Verfligung steht, wiirde
aus der Darcy-Gleichung eine Verringerung der Geschwindigkeit und damit des Druckver-
lustes hervorgehen. Aus diesem Grund ist eine Abschatzung des GDL-Einflusses flr gerade
und Maander-Kanale erforderlich.

6.3.1 Gerader Kanal mit GDL

Far die Untersuchung des GDL-Einflusses wurde ein gerader Kanal mit GDL modelliert,
welcher in den Ein- und Ausgangsbereichen des Reaktanten-Flowfields vorzufinden ist,
Abbildung 6.8 und Tabelle 6.5.
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Eingang

Abbildung 6.8: Gerader Kanal mit poréser GDL

Tabelle 6.5: Kanalgeometrie und Randbedingungen im geraden Kanal-Modell mit GDL

GroBe /Eigenschaft Wert
Kanal-Lange 100 mm
Kanal-Breite 1 mm
Kanal-Héhe 1 mm
GDL-Breite 2mm
GDL-Dicke 0.25 mm
Fluid Luft
Re'ef 100/ 200
Temperatur 300K

Um die Abh&ngigkeit von der Reynolds-Zahl auszuschlieBen, wurde die Simulation fiir zwei
Reynolds-Zahlen durchgefiihrt (Re = 100 und Re = 200). Fir die erste Untersuchung wur-
de die Permeabilitdt der GDL als isotrop angenommen und bei konstantem Massenstrom
variiert (107 m2 < K < 109 m2). Diese Werte entsprechen typischen Werten aus der
Literatur [152]. Mit einer kleiner werdenden Permeabilitédt kann die GDL als undurchléssig
angenommen werden, was einer konventionellen Kanalstrémung néher kommt, bzw. eine
analytische Druckverlust-Berechnung erlaubt.

Die Simulationsergebnisse in Abbildung 6.9 zeigen einen geringen Einfluss der GDL auf
den Druckverlust in geraden Kanélen. Die gréBte Abweichung vom analytisch berechne-
ten Druckverlust betrédgt ~ 5 %. Darauf aufbauend wurden Simulationen mit orthotroper
GDL-Permeabilitdt unternommen, bei denen sich die ,In-Plane“- (parallel zu Ebene) und
~Through-Plane“-Permeabilitdt (senkrecht zu Ebene) unterscheiden. Aufgrund laminarer
Strémung wurden weitere Simulationen lediglich fir die Reynolds-Zahl Re = 100 durchge-
fuhrt. In diesem Zusammenhang wurden fir zwei ,In-Plane”-Permeabilitaten die ,Through-
Plane“-Werte variiert.

Die Ergebnisse in Abbildung 6.10 zeigen &hnlich der isotropen GDL keine signifikanten Ein-
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Abbildung 6.9: Druckverlust im geraden Kanal in Abhangigkeit isotroper GDL-Permeabilitat

flusse der orthotropen Permeabilitdt auf den Druckverlust. Daraus lasst sich ableiten, dass
das Vorhandensein der GDL mit ihren typischen Permeabilitdts-Werten keinen Einfluss auf
den Druckverlust in geraden Kanélen aufweist. Fir die Ermittlung des Kanal-Widerstandes,
d.h. der Kanal-Permeabilitét, ist eine analytische Berechnung somit durchaus angebracht.

6.3.2 Maander-Segment mit GDL

Nach gleichem Prinzip wurde wie im Falle vom geraden Kanal der Einfluss der GDL auf das
Maander-Segment untersucht. Hierbei handelt es sich um ein représentatives Maander-
Segment aus dem mittleren Bereich des Reaktanten-Flowfields, Abbildung 6.5 und Tabelle
6.6.

Im Maander-Segment ist im Gegensatz zum geraden Kanal ein gréBerer Einfluss der GDL
zu erwarten. Die Ursache hierflr liegt in zwei Druckgradienten, Abbildung 6.11, zum Einen
dem Druckgradienten entlang des Kanals, der das Fluid voran treibt, und zum Anderem
dem Druckgradienten zwischen zwei benachbarten Kanalen. Der zweite Druckgradient er-
madglicht es dem Fluid unter dem Steg, den benachbarten Kanal zu erreichen.

Far die isotrope GDL-Permeabilitat wurden ebenfalls die Simulationen fir zwei Reynolds-
Zahlen (Re = 100 und Re = 200) durchgefiihrt.

Beide Kurven zeigen einen Einfluss der GDL ab der Permeabilitat K > 10712 m2. Im Ge-
gensatz zu geraden Kandlen verringert sich der Druckverlust signifikant mit ansteigender
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Abbildung 6.10: Druckverlust im geraden Kanal firr zwei isotrope GDL-Permeabilitaten

Tabelle 6.6: Kanalgeometrie und Randbedingungen fir Maander-Modell mit GDL

Gr6Be /Eigenschaft Wert
Kanal-Breite 1 mm
Kanal-Hbhe 1 mm
GDL-Flache 18 x 4 mm
GDL-Dicke 0.25 mm
Fluid Luft
Re'ef 100 / 200
Temperatur 300 K

Permeabilitéat, was auf den Einfluss der porésen GDL zuriickzufiihren ist. Aufgrund des
Druckgradienten in y-Richtung zwischen den benachbarten Kanélen kommt es schlieBlich
zum Crossover durch die GDL, Abbildung 6.11. Ahnlich zu Simulationen am geraden Kanal
wurde der Einfluss der orthotropen Permeabilitdt untersucht. Dabei wurde flr zwei unter-
schiedliche ,In-Plane-Werte" die Through-Plane-Permeabilitét variiert.

Aus dem Diagramm in Abbildung 6.13 ist zu erkennen, dass die ,In-Plane”-Permeabilitat
einen dominierenden Einfluss auf den Druckverlust im Maander-Segment aufweist. Grund
hierfir ist die Anderung der Permeabilitat in Richtung des Druckgradienten zwischen be-
nachbarten Kanalen. Daraus folgt, dass insbesondere fiir die Abstrahierung der Maander-
Struktur stets eine vorherige CFD-Analyse notwendig ist, da der konvektive Massentrans-
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Abbildung 6.11: M&ander-Segment mit poréser GDL

port aufgrund der porésen GDL-Struktur eine bedeutende Rolle spielen kann. Der daraus
berechnete Druckverlust wird in die Darcy-Gleichung bei gleichbleibendem Massenstrom
eingesetzt, um daraus den globalen Permeabilititswert K fiir das Segment zu berechnen.
Da Fluent jedoch mit Kehrwerten der Permeabilitét rechnet, miissen die Ergebnisse fir die
Permeabilitdt umgewandelt werden (afp = %). Zusétzlich muss die Geschwindigkeit v auf
das neue pordse Volumen angepasst werden, da nun der Strémungs-Querschnitt Gber die
gesamte Breite des Segments verlauft.

Bei unterschiedlichen Flowfield-Geometrien ist die Auswirkung der GDL nicht ohne Ein-
schrankungen vorhersehbar. Zudem kann der GDL-Einfluss bei geraden, parallel verlau-
fenden Kanélen vernachlassigt werden. Sobald es jedoch zu einem Druckgradienten zwi-
schen benachbarten Kanadlen kommt, aufgrund der Flowfield-Geometrie beispielsweise,
Ubernimmt die GDL eine bedeutende Rolle. Je l&nger zum Beispiel die Mdander-Kanéle,
desto gréBer wird der Druckunterschied, was letztendlich gréBere Crossover-Effekte unter
den Stegen bedingt. Im &uBersten Fall kann es dazu kommen, dass die Reaktanten Gber-
wiegend unter den Stegen zum benachbarten Kanal strémen, anstatt dem Kanal zu folgen,
wodurch es zu einer stellenweise unzureichenden Versorgung der aktiven Flache kommen
kann.

6.4 Validierung

Far die Validierung des Porésen Volumen-Ansatzes wird im ersten Schritt die Strémung
fur einzelne Teilstrukturen wie der gerade Kanal und Maander-Segmente untersucht. Als
Referenz-Modell wird hierflir die detaillierte, fein vernetzte Geometrie mit den geldsten
Navier-Stokes-Gleichungen verwendet. AnschlieBend werden die Teil-Strukturen zu einem
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Abbildung 6.12: Druckverlust im Maander-Segment als Funktion isotroper GDL-
Permeabilitét

Flowfield verbunden, welches qualitative Merkmale des realen Stack-Flowfields besitzt. Da-
bei wird insbesondere die Aufmerksamkeit auf die erforderliche Strémungsumlenkung zwi-
schen unterschiedlich ausgerichteten Geometrien gelegt. Aufbauend auf dem validierten
Strémungmodell im porésen Volumen wird eine Validierung des implementierten elektro-
chemischen Modells am Beispiel eines geraden Kanals unternommen. Ziel dieser Validie-
rung ist aufzuzeigen, welche Unterschiede im Simulationsergebnis zu erwarten sind, sofern
das Pordse Volumen-Modell verwendet wird.

6.4.1 Stromung im geraden Kanal

Als Referenzgeometrie fiir gerade Kanale wird eine Kanal-Steg-Struktur verwendet, Abbil-
dung 6.14-links. Reprasentativ kann diese Geometrie sowohl fiir das Ol- als auch fiir das
Reaktanten Flowfield sein. Die geometrischen Eckdaten sowie Randbedingungen fir die
Simulation kénnen aus den Tabellen 6.7 und 6.8 entnommen werden.

Die analytische Berechnung mittels der Darcy-Gleichung (3.6) ergibt einen Druckverlust im
Referenz-Kanal von Ap = 36.60 Pa. Die numerische Simulation in der Detail-Geometrie
ergibt einen Druckverlust von Ap = 35.80 Pa. Die Diskrepanz von = 2% kann durch eine
noch feinere Vernetzung korrigiert werden. Der simulierte Druckverlust dagegen betragt im
porésen Volumen Ap = 36.60 Pa, wobei die Permeabilitdt K analytisch berechnet wur-
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Abbildung 6.13: Druckverlust im Maander-Segment als Funktion orthotroper GDL-
Permeabilitéat

Tabelle 6.7: Geometrische Kenndaten fiir das gerade Kanal-Modell

Referenz-Kanal Pordses Volumen

Kanal-Lange 50 mm 50 mm
Kanal-Héhe 1 mm 1 mm
Kanal-Breite 1 mm 2mm
Steg-Breite 0.5 mm -
Elemente-Anzahl 140000 140
Porositat 1 0.5

deK=2- % Da sich jedoch im porésen Volumen der zur Verfligung stehende Quer-

schnitt verdoppelt und dadurch die Stémungsgeschwindigkeit halbiert, muss sich auch die
Permeabilitéat verdoppeln. Dies ist auch in Abbildung 6.14 zu erkennen. Wahrend in der
Referenz-Geometrie das Fluid nur im Kanal strdmen kann (Querschnitt 1 x 1 mm), steht im
Porésen Volumen-Modell der doppelte Querschnitt fir das Fluid bereit (2 x 1 mm).

6.4.2 Stromung im Maander-Segment

Anders als beim geraden Kanal ist die Maander-Segment-Geometrie in Abbildung 6.15
durch Umlenkungen sowie den Einfluss der GDL komplexer und kann daher nicht auf ana-
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Tabelle 6.8: Simulations-Randbedingungen fiir das gerade Kanal-Modell

Eigenschaft Wert
Fluid Luft
Re'®f 100
Temperatur 300 K

Massenstrom 1.78 - 108 kg s™*

Eb.é

Abbildung 6.14: Druckverlust-Simulation (in Pa) fir die detaillierte gerade Kanal-Steg-
Struktur (links) und das Porése Volumen-Modell (rechts)

-30
) 20 N
ﬁ Kanal-Steg & Pordses
Eingang Struktur 10 Eingang Volumen
0

lytische Weise berechnet werden. Stattdessen wird der Referenz-Wert fur den Druckver-
lust in der detaillierten Geometrie numerisch berechnet. Geometrische Kenndaten flir das
Maander-Modell kdnnen aus Tabelle 6.9 entnommen werden.

Die verwendeten Randbedingungen sind &quivalent zu denen fir den geraden Kanal. Die
CFD-Simulation ergibt fir den Referenz-Maander einen Druckverlust von Ap = 27.80
Pa. Anhand des Druckverlustes und der Segment-Lénge in Hauptstrémungrichtung (4 mm)
Iasst sich mithilfe der Darcy-Gleichung (3.6) die &quivalente Permeabilitat K fir das porése
Volumen berechnen. Dadurch wird in dem homogenen und porésen Volumen auf der Lange
von 4 mm der entsprechende Druckverlust von Ap = 27.78 Pa erreicht. Im Gegensatz zum
Referenz-Maander findet die Strémung nur in eine Richtung statt, was eine ,Verschmierung*“
des Strémungs-Bildes zur Folge hat, wie aus Abbildung 6.15 zu entnehmen ist.
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6.4. VALIDIERUNG

Tabelle 6.9: Geometrische Kenndaten flir das Maander-Modell

Referenz-Kanal Pordses Volumen

Kanal-Lange 37 mm 4 mm
Kanal-Hbéhe 1 mm 1 mm
Kanal-Breite 1 mm 19 mm
Elementen-Anzahl 230000 9000
GDL:-Dicke 0.25 -
GDL-Permeabilitat 101" m2

GDL-Porositat 0.7 -

N

Eingang

9.6
E Eingang%

Ausgang
Ausgang
Poroses

20
Kanal-Steg-GDL 10
Struktur .

- I —
H 0 —
Abbildung 6.15: Druckverlust-Simulation (in Pa) fir die detaillierte M&ander Kanal-Steg-
Struktur (links) und das Porése Volumen-Modell (rechts)

6.4.3 Stromung im Flowfield-Segment

Nachdem die einzelnen Bau-Segmente des Flowfields in ein pordéses Volumen abstrahiert
wurden, kdnnen sie nun zu einem komplexeren Flowfield mit unterschiedlichen Hauptstro-
mungsrichtungen in der Zellebene zusammengefligt werden, Abbildung 6.16. Die AuBenfla-
che beider Geometrien betragt 37 x 23 mm. Das Pordse Volumen-Modell, Abbildung 6.16-
rechts, setzt sich dabei aus drei Teilen zusammen: zwei Zu- und Auslauf-Segmenten, die
die abstrahierten geraden Kanale darstellen, und dem mittleren Segment, der die M&ander-
Struktur darstellt. Die Koordinatensysteme charakterisieren die Hauptstrémungsrichtung in
den jeweiligen Segmenten.

Die Lésung der Navier-Stokes-Gleichung in der Referenz-Geometrie mit 1862000 Elemen-
ten ergibt einen Druckverlust von Ap = 149.80 Pa, Abbildung 6.16-links, wahrend das Po-
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0

Abbildung 6.16: Druckverlust-Simulation (in Pa) fir die detaillierte Kanal-Steg-Struktur
(links) und das Porése Volumen-Modell (rechts) eines Flowfield-Segments

rédse Volumen-Modell mit 4480 Elementen einen Druckverlust von Ap = 147.50 Pa ergibt.
Die Unterschiede zwischen den berechneten Werten sind unter anderem auf die Abstra-
hierung zuriickzufiihren. So folgt die Grenze im porésen Volumen zwischen den geraden
Kanélen und den Maander-Segment beispielsweise nicht exakt den Konturen in der Detail-
Geometrie. Weiterhin wird aus der Simulation deutlich, dass der Pordse Volumen-Ansatz
fur die bereits erwahnte Verschmierung der Konturen verantwortlich ist. Trotzdem ist der
globale Charakter der Strdomung quantitativ als auch qualitativ wiedergegeben.

6.4.4 Kanal-Segment mit Elektrochemie

In den bisherigen Abschnitten wurde der Pordse Volumen-Ansatz fir laminare Strémung mit
konstanter Temperatur und ohne elektrochemische Umwandlung validiert. Im letzten Schritt
sollen zusétzlich die Unterschiede zwischen der detaillierten und abstrakien Geometrie im
Falle von vorhandenen elektrochemischen Prozessen und der damit verbundenen Tempe-
raturverteilung aufgezeigt werden. Hierfir wird ein gerades Kanal-Segment mit Anoden-,
Kathoden- und Kihlkanal hinzugezogen, Abbildung 6.17 und Tabelle 6.10. Die Eingangs-
temperatur aller Fluide betragt 160 °C und entspricht somit den realen Betriebsbedingun-
gen im Stack (Tgeyr = 140 — 200 °C). Weitere Rand- und Betriebsbedingungen sind in
Tabelle 6.11 vorzufinden.
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Bipolar-Platte

Kihlkanal

Kathode
Anode

Detail-
Geometrie

Porose
Geometrie

Abbildung 6.17: Gerades Kanal-Segment mit integriertem Kuhlkanal

Tabelle 6.10: Geometrische Kenndaten flr das Kanal-Segment mit Anode-, Kathode- und
Kuhlkanal

Referenz-Kanal Pordses Volumen

Segment-Lange 25 mm 25 mm
Segment-Breite 2 mm 2 mm
Kanal-Hbéhe 1 mm 1 mm
Kanal-Breite 1 mm 2mm
Elementen-Anzahl 1300000 250

Die Simulationsergebnisse der Temperaturverteilung im Segmentinneren sind in Abbildung
6.18 dargestellt. Die Temperaturverteilung ist die Folge des Zusammenspiels freiwerden-
der Warme durch elektrochemische Reaktionen sowie des konvektiven Flusses von Gasen
und Kithimedium. Die Ergebnisse beider Ansétze zeigen eine prinzipielle Ubereinstimmung.
Weiterhin geht hervor, dass die detaillierte Geometrie ein ausgepragtes Temperaturprofil in
den einzelnen Kanélen vorzuweisen hat, wahrend es in der porésen Geometrie zu einer
~Verschmierung“ kommt. Der Grund daflr liegt in der Darcy-Gleichung im pordsen Volu-
men, welche lediglich die mittlere Geschwindigkeit im Kanal berechnet.

Zusammengefasst lasst sich aussagen, dass sich der Porése Volumen-Ansatz als Model-
lierungsstrategie sehr nitzlich erweist und zu bedeutender Reduzierung der Rechenzeit
fahrt. Weiterhin lasst sich feststellen, dass der Porése Volumen-Ansatz die Zahl der erfor-
derlichen Kontrollvolumina um den Faktor 1000 reduziert. Nebeneffekte, wie beispielsweise
die ,Verschmierung“der Druckverteilung, sind auf die Methode selbst zurlickzufihren, da
nur die Hauptstrémungsrichtungen bertcksichtigt werden kénnen. Daraus folgt zudem eine
Einschréankung der Abstrahierung von gekriimmten Geometrien, bei welchen keine eindeu-
tige Strdmungsrichtung zu erkennen ist, wie beispielsweise in einem Spiral-Flowfield. Die
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Tabelle 6.11: Rand- und Betriebsbedingungen fiir das Kanal-Segment

68
166

164

162

160 l

Physikalische Parameter Wert
Reaktanten Ho / Luft
Aa /k 2.0/2.0
Kithimedium ol
Mg, 3.94.106 kg s
Tin 160 °C
i 0.20 A cm™
k (BIP) 20Wm KT

Detail-
Geometrie

Pordse
Geometrie

Abbildung 6.18: Temperaturverteilung (in °C) im Inneren des geraden Kanal-Segments mit

integriertem Kihlkanal

Validierung mit detaillierter Geometrie ergibt letztendlich, dass der Ansatz in der Lage ist,
den globalen Charakter der Strémung wiederzugeben.
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7 Modellierung und Simulation des
200 cm? Stacks

Im folgenden Kapitel soll ein multiphysikalisches Modell mit dem Ziel vorgestellt werden, die
elektrochemischen und physikalischen Effekte im gesamten Stack abzubilden und gleich-
zeitig eine ausreichende Auflésung der lokalen Variablen auf der Zellebene zu gewéhr-
leisten. Ausgangspunkt ist ein bereits existierender HT-PEFC 5-Zellen-Stack mit 200 cm?
aktiver Flache, Abbildung 7.1. Eine kurze Zusammenfassung der wichtigsten Stackdaten
ist in Tabelle 7.1 gegeben, wahrend weitere Details in [153] zu finden sind.

Tabelle 7.1: Kenndaten des 200 cm? Stacks

Anzahl der Zellen 5
Anzahl der Kiihlzellen 5
Bipolar-Platten Material Graphit-Composit [154]

MEA-Typ Celtec-P 1000 (BASF)

Aktive Flache 200 cm?

Betriebstempertur 150-180°C

Kihlmedium Ol (UCOTHERM S-15-A)
Reaktanten Ho / Luft oder Reformat / Luft

Stréomungsanordnung  Gleichstrom / Gegenstrom

W
T " Ol-Verteiler

MEA
Stromabnehmer

Elektrische Isolierung
Endplatte

Dichtungen
Bipolar-Platte (BIP)

Abbildung 7.1: HT-PEFC-Stack mit flinf Zellen; links: Laborstack; rechts: CAD-Modell [153]
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KAPITEL 7. MODELLIERUNG UND SIMULATION DES 200 CM? STACKS

Die Modell-Validierung basiert sowohl auf integralen als auch lokalen Messdaten. Die ex-
perimentellen Messungen flr Validierungszwecke sind im Rahmen der Dissertationsarbeit
von Like [155] entstanden.

Fir die Validierung der lokalen Stromdichte und Temperatur wurde die segmentierte Mess-
zelle der Firma S++ [156] mit 26 x 13 Segmenten verwendet, welche flir Messungen zwi-
schen der dritten und vierten Zelle im Stack eingebaut wurde. Es ist an dieser Stelle zu
erwahnen, dass die aktive Flache der MEA (186 mm x 110 mm) leicht lber den Messbe-
reich (182mm x 110 mm) hinausragt. Somit bedecken die Messsegmente nur 98 % der
aktiven Flache, welches zu Auswirkungen auf die Messergebnisse flihrt, wie spater in der
Ergebnisdarstellung gezeigt wird. Weitere Details Gber den Messvorgang kénnen aus Like
et al. [157] entnommen werden.

Die gr6Bte Herausforderung fur die CFD-Simulation des gesamten Brennstoffzellen-Stacks
besteht jedoch darin, eine ausreichend gute Auflésung auf unterschiedlichen Skalen bei
limitierter Rechenleistung zu erreichen. So ist es einerseits erforderlich, die Strdmungs-
verteilung in den Stack-Manifolds ausreichend genau zu beschrieben, wahrend auf der
anderen Seite die Stromdichte- und Temperaturverteilung in jeder Zelle mit moéglichst ho-
her Auflésung und Genauigkeit berechnet werden muss. Gleichzeitig ist die Warme- und
Stromproduktion sehr stark von der Reaktantenverteilung abhangig. Somit ist es in der Re-
gel aufgrund von Leistungslimitierungen der Rechner nicht méglich, eine CFD-Modellierung
mit denselben Detaillierungsgraden wie im Falle von einzelnen Kanalen oder Zellen fir den
gesamten Stack durchzufiihren. So entstehen die elektrochemischen Reaktionen auf einer
Skala von mehreren nm bis um, wéhrend die Strémung in den Manifolds auf einer cm Skala
stattfindet. Aufgrund dessen basiert die Modellierungsstrategie auf drei wichtigen Merkma-
len:

» Stack-Manifold
» Reaktanten- und Kihlzellen
- MEA

Stack-Manifold

Zur Berechnung der Stromung in den Stack-Manifolds wird die Navier-Stokes-basierte CFD-
Simulation angewandt. Hierbei werden alle Details der Manifold-Geometrien mitbertcksich-
tigt, um ein maéglichst genaues Stromungsbild zu erhalten, Abbildung 7.2-a. In den Zellen
spielt lediglich der Druckverlust eine wichtige Rolle, wodurch ermdéglicht wird, die Zellen als
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Abbildung 7.2: Unterschiedliche Stackdoméanen

porése Volumina zu modellieren. Der elektrochemische Umsatz wird hierbei mit konstanten
Quell- / Senktermen approximiert.

Reaktanten- und Kiihlzellen

Fir die Modellierung der Stromung auf der Zellebene im Stack wurde das porése Volumen-
Modell angewandt, Abbildung 7.2-b. Wie bereits in Kapitel 6.2 beschrieben wurde, liegt die
prinzipielle Idee darin, die detaillierte Kanal-Steg-Struktur mit der dazugehérigen GDL in
ein homogenes und pordses Volumen umzuwandeln, das die &quivalenten globalen Eigen-
schaften aufweist und dadurch die Stromungsmodellierung mittels der einfacheren Darcy-
Gleichung erlaubt. Solch eine Modellierung erméglicht eine signifikante Reduzierung der
Finiten-Volumina.

MEA

Far die elektrochemischen Reaktionen an der MEA wird das zweidimensionale Diinnschicht-
modell herangezogen, wobei jeweils Anode und Kathode durch aneinanderliegende Finite-
Volumina miteinander gekoppelt sind, Abbildung 7.2-c. Die Zellspannung - auf die einzelne
Zelle bezogen - wird als konstant angenommen, wéhrend die Spannungen von Zelle zu
Zelle im Stack jedoch variieren kdnnen.
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KAPITEL 7. MODELLIERUNG UND SIMULATION DES 200 CM? STACKS

Die vorgestellten Modellierungsansétze werden in zwei aufeinanderfolgenden Schritten kom-
biniert. Zunachst wird eine Strémungssimulation im Stack-Manifold durchgefiihrt, mit dem

Ziel, die Reaktantenverteilung vom Stack-Manifold in die Zellen zu berechnen. Das Ergeb-

nis der numerischen Berechnung dient anschlieBend der eigentlichen Stacksimulation als

Eingangsparameter fir die Reaktanten-Versorgung der einzelnen elektrochemischen Zel-

len. Das Pre-Prozessing wurde in Ansys / DesignModeler und Ansys / Mesh durchgefihrt,

wéhrend die CFD-Berechnungen in Ansys / Fluent V 12.1 durchgeflhrt wurden. Die zur

Verfligung stehende Hardware beinhaltete einen Intel Core 2 Quad Prozessor mit 2.66

GHz und 16 GB RAM. Zudem wurden als Konvergenz-Kriterien neben den Ublichen Resi-

duen [158] zusétzlich Temperatur- und Druck-Monitoring verwendet.

7.1 Stromungsverteilung im Stack-Manifold

Die Hauptaufgabe von Manifolds in Brennstoffzellstacks besteht in der Versorgung der elek-
trochemischen Zellen mit den entsprechenden Reaktanten. Jede Halbzelle verfligt tGber
mindestens einen Verteiler- und einen Sammlermanifold. Da die Leistung des Stacks sehr
empfindlich auf den zugefuhrten Massenstrom der Reaktanten reagiert, wird es um so wich-
tiger, jeder Zelle die gleiche Menge an Gasen zuzufihren. Eine ungleichmaBige Verteilung
dagegen kann zu Spannungsverlusten, Alterungseffekten [159] und Temperaturgradienten
bis hin zu Stackbeschadigungen flihren. Im Folgenden soll somit die Strémungssimulation
eine Aussage Uber die Qualitat der Reaktantenverteilung im Stack ermdglichen.

7.1.1 Manifold-Geometrie

Der 5-Zellen Stack mit 200cm? aktiver Flache besitzt ein Verteiler- und ein Sammler-
Manifold fir die Anoden- bzw. die Kathoden-Seite. Da beide die gleiche Geometrie auf-
weisen, ist es ausreichend, ein Manifold-Paar zu untersuchen. Die Geometrie des Verteiler-
und Sammler-Manifolds wurde als CAD (Computer-Aided Design)-Model erstellt und an-
schlieBend in Ansys importiert. Die Reaktanten-Flowfields dagegen wurden anhand der
beschriebenen Abstrahierungsmethode in Kapitel 6.2 als por6se Volumina modelliert und
setzen sich jeweils aus je drei Teilen zusammen, wie aus Abbildung 7.3 zu entnehmen ist.
Die Geometrien wurden anschlieBend zu einem Stack zusammengefligt, Abbildung 7.4.

Jede der abstrahierten Zellen wird mit zehn Kanalen, die einen Querschnitt von 1 x 1 mm
aufweisen, versorgt, Abbildung 7.5. Auch diese werden im Manifoldbereich detailliert mo-
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Abbildung 7.3: Reaktanten-Flowfield (links) mit dem dazugehérigen Porésen Volumen-
Modell (rechts)

delliert, wahrend lediglich die darauffolgenden Zellen im elekirochemisch-aktiven Bereich
des Stack anhand des Porésen Volumen-Ansatzes dargestellt werden.

Das gesamte Manifold-Modell in Abbildung 7.4 wurde mit ~ 2,5 Mio Finiten-Volumina dis-
kretisert. Im Gegensatz zu einer Detail-Modellierung konnte hier aufgrund der porésen Zel-
len eine bedeutende Reduzierung der Rechenelemente erreicht werden. Die Gasverteilung
wurde fir die Wasserstoff- und Luftverteilung separat durchgefiihrt. Im Vordergrund stehen
hier der absolute Massenstrom der Gase und seine Auswirkungen auf die Verteilung. Auf-
grund dessen wird eine Simulation fir einen kleinen Gesamtmassenstrom durchgefiihrt,
welche dem Fall mit reinem Wasserstoff bei kleinem stéchiometrischen Verhéltnis und
kleiner Stromdichte entspricht. Im zweiten Fall wird ein groBer Gesamtmassenstrom un-
tersucht, welcher der Luftverteilung bei einem gréBeren stéchiometrischen Verhaltnis und
gréBerer Stromdichte entspricht. Weitere Randbedingungen kénnen aus Tabelle 7.2 ent-
nommen werden.

7.1.2 Wasserstoffverteilung

In der Simulation mit kleinem Gesamtmassenstrom wird die Wasserstoffverteilung auf der
Anoden-Seite untersucht. Wie in Abbildung 7.5 zu sehen ist, bestehen die eigentlichen Ma-
nifolds aus einem kreisférmigen Zu- bzw. Auslaufkanal und dem rechteckigen Verteilerka-
nal, aus dem insgesamt 10 Kanéle jeweils 5 Zellen versorgen. Die Manifolds unterscheiden
sich lediglich in der Breite. Der elektrochemische Umsatz wird durch konstante Senkterme
modelliert.

Far die Quantifizierung der Gasverteilung in den 50 Kanalen wurde ein dimensionslo-
ser Verteilungsfaktor eingefiihrt, welcher die Abweichung des berechneten Massenstroms
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Abbildung 7.4: Stack-Manifold mit detaillierten Manifolds und abstrahierten Zellen

Zellen: 1,2, ..., 5

Eingang

Randkanale Versorgungskanale

Abbildung 7.5: CAD-Modell des Eingangs-Manifolds mit 50 Versorgungskanélen

mgep von dem idealen 1jgeq beschreibt. Das Simulationsergebnis der Wasserstoffver-
teilung wird in Tabelle 7.3 aufgezeigt, wobei sich die Zelle 1 am weitesten entfernt vom
Eingang befindet.

Die Verteilungskoeffizienten der einzelnen Kanéle aus Tabelle 7.3 weisen einige Gemein-
samkeiten auf. So besitzt die Gasverteilung vom Manifold in die einzelnen Zellen den Mittel-
wert eins (Zellverteilung=1), was auf ein ausreichendes Verhéltnis zwischen dem Druckver-
lust im Manifold und der Zellen zurtickzufihren ist. Zudem weist die Gasverteilung innerhalb
der einzelnen Zelle weiterhin auf eine systematische Abweichung hin. Die oberste und un-
terste Kanalreihe zeigen eine Unterversorgung bis zu 20 % auf. Dieses Massendefizit wird
auf die inneren Kanalreihen verteilt, um die Erhaltung der Masse zu gewabhrleisten. Die
Verteilungsabweichung in der obersten und untersten Kanalreihe kann dem ausgepragten
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7.1. STROMUNGSVERTEILUNG IM STACK-MANIFOLD

Tabelle 7.2: Manifold-Geometrie und Randbedingungen

GréBe Wert
Zellen-Anzahl 5
din 10 mm
Verteiler-Manifold (b x h) 10 x 283 mm
Sammler-Manifold (b x h) 15 x 23 mm
Reaktanten Ho / Luft
i 0.20 - 0.60 A cm?
Aa/k 1.2/8.0
Tin 160 °C
Re 10" - 103

laminaren Geschwindigkeitsprofil zugeschrieben werden. Hierbei kommt es in Wandnéahe,
wo sich unmittelbar auch die Randkanale befinden, Abbildung 7.5, zu einer Geschwindig-
keitsreduzierung, welche zur Unterversorgung fiihrt. Dagegen zeigen die Simulationen mit
héheren stéchiometrischen Verhaltnissen und damit héheren Reynolds-Zahlen eine ten-
denziell bessere Verteilung auf. Dies konnte beispielsweise im Fall der Luftverteilung beob-
achtet werden.

7.1.3 Luftverteilung

Als zweiter Testfall wurde der Betriebspunkt mit der Stromdichte i = 0.60 A cm™ auf der
Kathodenseite gewahlt. Die gewahlte Luftiberschusszahl ist A = 2.0, um damit einen ho-
heren Gesamtmassenstrom zu erzielen und dennoch im laminaren Bereich zu bleiben. Fir
die Darstellung der Strdomungsverteilung wurden die gleichen Flachen an den 50 Verteiler-
kanalen gewahlt wie im anderen Testfall mit Wasserstoff. Die Ergebnisse sind in Tabelle 7.4
dargestellt.

Auch in diesem Fall ist eine ungleichmaBige Verteilung an der oberen und unteren Ka-
nalreihe zu beobachten. Die Abweichung wird offensichtlich mit steigendem Massenstrom
kleiner, was sich durch das Andern des Geschwindigkeitsprofils wegen des Diffusors erkla-
ren Iasst. Auch hier wurde eine im Durchschnitt gleichmé&Bige Strdmungsverteilung in die
Zellen vorausgesagt.

Aus den vorgenommenen Untersuchungen |asst sich schlieBen, dass das Manifold-Design
des experimentellen Stacks fir eine gleichmaBige Verteilung in die einzelnen Zellen aus-
reichend ist. Dies erlaubt bei der Stacksimulation die Annahme einer gleichméaBigen Ver-
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Tabelle 7.3: Wasserstoffverteilung an den Versorgungskanalen (ijgeq \tiicrp) fir A = 1.2
undi = 0.20 Acm™

Kanalreihe Z1 Z2 Z3 Z4 Z5

0.83 0.80 0.84 0.79 0.89
1.05 1.06 1.05 1.01 1.04
099 1.02 099 1.16 0.99
1.02 1.13 1.08 1.05 0.98
1.09 098 1.03 0.99 1.12
1.06 1.05 1.03 0.97 1.02
1.08 1.07 1.05 1.03 1.05
1.01 098 1.15 1.09 1.02
112 1.12 1.03 1.11 1.11
0.76 0.79 0.74 0.79 0.77

Zellverteilung 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00

SO©OON®OAWN =

teilung der Gase. Aus den Simulationsergebnissen geht hervor, dass die einzelnen Kanale
unterschiedlich versorgt sind. Wahrend die mittleren Kanéle eine leichte Uberversorgung
aufzeigen, werden die Rand-Kanale bis zu 20 % unterversorgt, was zu einem Leistungsver-
lust fihren kann, wie es im Anhang A dargestellt ist. Es ist zu beobachten, dass mit steigen-
dem Massenstrom die Inhomogenitat in der Verteilung zwischen den einzelnen Kanéalen
einer Zelle abnimmt, was durch Anderung des Geschwindigkeitsprofils durch den Diffu-
sor erklart werden kann. So weist in ausgepragt laminaren Strémungen das Geschwindig-
keitsprofil einen starken parabolischen Charakter auf und die Kanale in Wandnéhe, wo die
Strdmungsgeschwindigkeit am kleinsten ist, erfahren eine Unterversorgung.

Die CFD-Analyse zeigt, dass eine detaillierte Untersuchung bei der Manifold-Auslegung er-
forderlich ist, da viele Stromungseffekte mit analytischen Anséatzen nicht zu bewéltigen sind.
Zudem ist hinsichtlich der weiteren Entwicklungsschritte eine genauere Untersuchung der
Verteilung von Gasen im Falle von mehreren, hintereinander geschalteten Stackmodulen
notwendig. Da sich hierbei durch die Versorgung der Zellen die Reynolds-Zahl entlang des
Manifolds signifikant &ndert, ist durchaus zu erwarten, dass bei mehreren Modulen die Stré-
mung von stark ausgepragter Turbulenzstrémung in eine laminare tbergeht. SchlieBlich ist
zu beachten, wie sich die Strémung am Ubergang zwischen der zylindrischen Gaszufuhr-
leitung und dem eigentlichen Verteiler-Segment verhalt. Diese Geometrien sind sowohl von
ihrer Form als auch ihrem Durchmesser bedeutend unterschiedlich und daher mit einem
Diffusor miteinander verbunden. Im Fall einer nicht angepassten Diffusor-Geometrie, wie
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7.2. STACKSIMULATION IM WASSERSTOFF / LUFT-BETRIEB

Tabelle 7.4: Luftverteilung an den Versorgungskanalen (ihjgeg \tiicpp) fir A = 2.0 und
i=0.60Acm?

Kanalreihe Z1 Z2 Z3 Z4 Z5

1 0.88 0.87 0.88 0.87 0.91
1.01 1.00 1.01 0.99 1.03
1.00 1.08 1.01 1.09 0.99
1.08 1.09 1.03 1.04 1.03
1.11 099 1.08 1.05 1.07
1.04 1.05 1.05 1.01 1.08
1.08 1.08 1.06 1.02 1.05
1.08 1.01 1.08 1.07 1.04
9 1.07 1.06 1.01 1.06 1.05
10 0.80 0.82 0.80 0.80 0.81

Zellverteilung 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
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zum Beispiel zu groBen Divergenzwinkeln, kann es zu Verwirbelungen und Ablésungen
der Strdmung kommen, was insbesondere die ersten Zellen, vom Diffusor aus gesehen,
mit beispielsweise unzureichender oder stark inhomogener Gaszufuhr negativ beeinflus-
sen kdnnte. Da im Rahmen dieser Arbeit die eigentliche Auslegung und Optimierung der
Manifolds nicht im Fokus steht, wird an dieser Stelle nicht ndher auf diese Aspekte einge-
gangen.

7.2 Stacksimulation im Wasserstoff / Luft-Betrieb

Aufgrund der vorgenommenen Analyse der Reaktantenverteilung im Manifold ist die Annah-
me berechtigt, dass die Manifolds ausreichend dimensioniert sind, um eine gleichmaBige
Verteilung der Reaktanten in die einzelnen Zellen zu gewahrleisten. Fur die weitere Stack-
modellierung wird diese Erkenntnis als Randbedingung herangezogen, wodurch die Model-
lierungsstrategie insgesamt vereinfacht wird. Dadurch wird ermdéglicht, im folgenden Kapitel
den Fokus auf die multiphysikalischen Stackvorgange wie Strémung, Warmeaustausch und
elektrochemische Prozesse sowie die Betriebsleisung auf der Zellebene zu verlagern.
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7.2.1 Modell-Konsistenz

Das erstellte dreidimensionale Stackmodell wurde unter folgenden Annahmen und Verein-
fachungen entwickelt [99]:

» Die Gasverteilung aus den Manifolds in die Zellen ist homogen;

« Die Ol-Verteilung im Stack ist homogen;

Die Flowfields sind als porése Volumina modelliert;

« Die elektrochemischen Vorgénge finden auf der zweidimensionalen MEA-Ebene statt
und werden durch die Tafel-Gleichung beschrieben;

 Die Diffusion der Gase in der Katalysator-Schicht wird als unendlich schnell ange-
nommen;

Die Transportlimitierungen in der GDL werden nicht explizit behandelt;

Die Zellspannungen kénnen von Zelle zu Zelle variieren, sind jedoch fir jede einzelne
Zelle konstant.

Die numerische Validierung des Modellierungsansatzes der porésen Volumina wurde be-
reits in Kapitel 6.4 beschrieben. An dieser Stelle ist nun nachzuweisen, ob das entwickelte
und implementierte elektrochemische Modell fur den Wasserstoff / Luft-Betrieb in der La-
ge ist, die experimentelle Polarisationskurve wiederzugeben. Hierflr wurden die einzelnen
Betriebspunkte sowohl simuliert als auch gemessen.

In Abbildung 7.6 ist der Vergleich zwischen der simulierten und experimentellen Kennlinie
dargestellt. Beide Kennlinien sind Uber alle 5 Zellen des Stacks gemittelt. Aus der Gegen-
Uiberstellung geht hervor, dass eine hohe Ubereinstimmung erreicht wurde (=~ 5 % Abwei-
chung).

Eine Darstellung aller einzelnen Zellspannungen im Stack, Abbildung 7.7, zeigt jedoch eini-
ge Besonderheiten auf, welche durch die gemittelte Darstellungsweise verborgen blieben.
So wurde bei den Randzellen 1 und 5 eine deutlich niedrigere Zellspannung im Vergleich
zu den Zellen 2, 3 und 4 gemessen. Die simulierten Zellspannungen zeigen im Gegensatz
dazu eine homogene Verteilung entlang der Zellachse. Durch die nachfolgenden experi-
mentellen Untersuchungen konnten die unterdimensionierten Stromabnehmer-Platten als
Ursache des Spannungsverlustes an den genannten Zellen identifiziert werden [155, 160].
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Abbildung 7.6: Vergleich zwischen experimenteller und simulierter Kennlinien fiir 160°C
und Ay = 2.0/2.0 (gemittelt Gber flinf Zellen)

7.2.2 Lokale Temperatur und Stromdichteverteilung

Anhand der vorangegangenen Konsistenzlberprufung wurde dargestellt, dass das elektro-
chemische Modell zusammen mit dem Pordsen Volumen-Ansatz in der Lage ist, das inte-
grale Stackverhalten wiederzugeben. Das groBe Potenzial der CFD-Simulation liegt jedoch
darin, die lokalen Effekte wie beispielsweise die Temperatur- oder Stromdichteverteilung
unter Berlicksichtigung der Geometrie-Details zu berechnen. Aufgrund der héheren Kom-
plexitat wird eine lokale Modell-Validierung umso wichtiger. Da die oben genannten GréBen
wie Temperatur und Stromdichte flir den Stackbetrieb von groBer Bedeutung sind, wurden
sie zur Validierung der Ergebnisse hinzugezogen. Die Simulationsergebnisse sollen die lo-
kale Verteilung der Temperatur und Stromdichte auf der MEA (dritte Zelle) zeigen und mit
den experimentellen Messungen der segmentierten Messzelle gegenlibergestellt werden.

Alle Ergebnisse wurden fir die Stéchiometrie Ay, = 2.0/2.0 ermittelt. Die Durchflussrate
des Kihimediums (UCOTHERM Ol S-15-A) ist dabei konstant und betragt 1.5Imin™" fir
den gesamten Stack, wahrend die Eintrittstemperatur des Ols sowie der Reaktanten 160°C
betragt. Fir die Vernetzung des Modells waren ~ 1,3 Mio. Finite Volumina erforderlich. In
Abbildung 7.8 ist die Anordnung der Strdmungsrichtungen sowie die Positionierung der
Simulations-Ergebnisse im Stack zu sehen. In den beiden folgenden Abschnitten werden
die Ergebnisse fur den isolierten und nicht-isolierten Betrieb dargestellt.
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Abbildung 7.7: Zellspannungen im Stack fiir i = 0.60 A cm™ und Ag/k = 2.0/2.0 im isolier-
ten Stackbetrieb
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Abbildung 7.8: Schematische Darstellung der Stromungsbahnen von Reaktanten im Stack

Isolierter Stackbetrieb

Im isolierten Stackbetrieb wird die produzierte Warme lediglich durch die aktive Ol-Kiihlung
abgefiihrt. Fir diese Zwecke wurde der 5-Zellen-Stack mit 2 Schichten eines 10 mm dicken
Silikonschaums umwickelt, wahrend in der CFD-Simulation adiabatische Randbedingungen
vorgegeben wurden.

In Abbildung 7.9 ist die Stromdichteverteilung fliir den Betriebspunkt i = 0.45Acm™ dar-
gestellt. Auf den ersten Blick ist eine qualitative Ubereinstimmung der simulierten Ergeb-
nisse mit den gemessenen zu beobachten. Da die Strdmungsbahnen der Reaktanten der
schematischen Darstellung aus Abbildung 7.26 entsprechen, lasst sich aussagen, dass die
Stromdichteverteilung der Sauerstoffkonzentration folgt. Dementsprechend sind die héchs-
ten Stromdichte-Werte am Kathoden-Eingang vorzufinden, wéhrend sich die kleinsten Strom-
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7.2. STACKSIMULATION IM WASSERSTOFF / LUFT-BETRIEB

dichte-Werte am Kathoden-Ausgang befinden. Die Wasserstoffabreicherung auf der Anoden-
Seite spielt fir die Stromdichteverteilung keine Rolle, da die Wasserstoff-Konzentration
stets 100 % betragt.

Weiterhin sind erhéhte Werte der Stromdichte an den Randern der experimentellen Daten,
Abbildung 7.9-rechts, deutlich zu erkennen, insbesondere am rechten und linken Rand. Die
Ursache hierflr liegt wie bereits erwahnt darin, dass die aktive Flache der MEA Uber den
Messbereich der segmentierten Zelle hinausragt. Um diesen Effekt sowie lokale Differen-
zen zwischen der berechneten und gemessenen Stromdichten zu quantifizieren, wurden
Differenzbilder mit Hilfe der Software ParaView [161] erstellt. Um die beiden Datei-Typen
dann fir eine Subtraktion kompatibel zu gestalten, wurden die gemessenen Daten inter-
poliert. Das Differenzbild, in welchem die berechnete Stromdichte von der gemessenen
subtrahiert wurde, ist in Abbildung 7.10 dargestellt. Auf Grund der Artefakte in den Rand-
bereichen wird lediglich der Bereich innerhalb der Markierung als relevant betrachtet. In Be-
reichen von héheren Stromdichten (Kathoden-Eingang) Ubersteigen die simulierten Ergeb-
nisse die gemessenen, wahrend sie in Bereichen von niedrigeren Stromdichten (Kathoden-
Ausgang) die gemessenen unterbieten. Dies ergibt ein steileres simuliertes Stromdichte-
profil im Vergleich zum gemessenen.

Diesen Unterschieden kénnen verschiedene Ursachen zugrunde liegen:

» Das Dinnschichtmodell weist eine effektivere Katalysatoroberflache auf, als dies in
der Realitat der Fall ist, und sorgt damit fir einen héheren Umsatz. Daraus folgt die
Tendenz, die lokale Stromdichte zu verstérken [62];

« Die Annahme der konstanten Uberspannungsverluste offenbart sich im steileren Strom-
dichteprofil, Kapitel 4.4.1;

» Messunsicherheiten der Mess-Vorrichtung sowie die Tatsache, dass sich die seg-
mentierte Mess-Zelle zwischen den Bipolar-Platten und nicht unmittelbar an der MEA
befindet [157];

« Die elektrische Querleitfahigkeit der GDL und Bipolar-Platten, welche im Modell nicht
betrachtet wird, kann in realen Bedingungen zu einer ,Verschmierung“des Profils fiih-
ren, wahrend das Modell auf der Annahme der isopotenzialen Zellen basiert und da-
durch ein steileres Profil vorausgesagt wird [162];

Weitere Modellannahmen und Vereinfachungen wie beispielsweise die Abstrahierung
der GDL, die einen gewissen Widerstand senkrecht zur MEA darstellt und damit die
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Stromung entlang des Kanals gleichmaBiger verteilt [163]. Auch die Interpolierung
der Messwerte in ParaView zu Gunsten der Kompatibilitdt von Daten-Typen tragt zu
der Gesamtabweichung bei.

Diese Griinde sind mitverantwortlich fir die Unterschiede zwischen der berechneten und
gemessenen Stromdichteverteilung und ebenfalls auf alle weiteren Simulationen Ubertrag-
bar. Dennoch zeigen die simulierte und gemessene Stromrichtung die gleichen Tendenzen
sowie eine gute lokale Ubereinstimmung auf.

Es ist ebenso zu erkennen, dass der Detaillierungsgrad von Messung und Simulation eine
ahnliche GréBenordnung aufweist. Demnach sind beide in der Lage, die globalen Tenden-
zen auf der aktiven Flache sowie dazugehdrige Werte zu bestimmen, woraus zu schlieBen
ist, dass ein viel héherer Detaillierungs-Grad der Stacksimulation nur bedingt zu einem
besseren Ergebnis fliihren wirde.

Abbildung 7.9: Lokale Stromdichteverteilung (in A cm'2); links: Simulation; rechts: Experi-
ment; (Betriebspunkti = 0.45 A cm'z; Stdchiometrisches Verhdltnis Ak = 2.0/2.0)
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Abbildung 7.10: Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung fiir den Betriebspunkt i =
0.45 A cm?; (linke Skala: absolut in Acm™; rechte Skala: relativ in %)

Ein &hnliches Verhalten ist aus den Abbildungen 7.11 und 7.12 fiir den Betriebspunkt von
i = 0.60 A cm™ erkennbar. Die Stromdichteverteilung in Abbildung 7.11 ist ahnlich der fiir
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7.2. STACKSIMULATION IM WASSERSTOFF / LUFT-BETRIEB

den Betriebspunkti = 0.45 A cm? in Abbildung 7.9. Die minimale und maximale Strom-
dichte unterscheiden sich um den Faktor 1.5, wobei als dominierende Variable die Sauer-
stoffkonzentration dient.

——

O

Abbildung 7.11: Lokale Stromdlchtevertellung in Acm2); links: Simulation; rechts: Experi-
ment; (Betriebspunkt i = 0.60 A cm2; Stéchiometrisches Verhaltnis Ay = 2.0/2.0)
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Abbildung 7.12: Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung flir den Betriebspunkt i =
0.60 A cm?; (linke Skala: absolut in Acm™; rechte Skala: relativ in %)

Weiterhin werden in Abbildung 7.13 und 7.14 die simulierten und gemessenen lokalen Tem-
peraturverteilungen fiir den Betriebspunkt i = 0.45 Acm™? i = 0.60 Acm? dargestellt.
Die grébere Auflésung der Messung wird durch die kleinere Anzahl der Messpunkte an
der segmentierten Messplatte verursacht. Es werden somit 6 Mess-Segmente flir einen
Temperaturmesspunkt verwendet, im Gegensatz zu der Stromdichtemessung, bei der ein
Mess-Segment einem Messpunkt entspricht.

Wie aus der Gegentberstellung der Simulation und Messung fir beide Betriebspunkte zu
entnehmen ist, zeigt diese eine hohe Ubereinstimmung. Weiterhin ist anhand der Tempera-
turskala zu sehen, dass Temperatur-Differenzen im Stack flr die gewahlten Betriebspunkte
<20 K betragen. Daher sind potenzielle Probleme durch Warmespannungen oder erhdhte
Alterungsraten nicht zu erwarten. Die Unterschiede zwischen den berechneten und gemes-
senen Werten liegen in der GréBenordnung von ~ 1 - 2 % und kénnen unterschiedliche
Ursachen haben. Einen Einfluss haben zum Beispiel die Ol-Verteiler und Sammler, welche
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Abbildung 7.13: Lokale Temperaturverteilung (in °C) fiir den Betriebspunkt i = 0.45 Acm™
im isolierten Stack; (links: Simulation; rechts: Experiment)
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Abbildung 7.14: Lokale Temperaturverteilung (in °C) flr den Betriebspunkt i = 0. 60 Acm™
im isolierten Stack; (links: Simulation; rechts: Experiment)

im CFD-Modell vernachlassigt wurden. So befindet sich im Modell der Ol-Eingang unmit-
telbar am Ol-Flowfield und die Temperatur betrdgt 160 °C. Im experimentellen Stack be-
findet sich der Olverteiler jedoch oben, welcher mit den heiBeren Endplatten in Beriihrung
steht und durchaus in der Lage ist, eine Wirkung auf die lokale Temperatur auszutben.
Ebenso endet das Model mit dem Ol-Flowfield, wahrend sich im Stack an dieser Stelle
der Ol-Sammler befindet. Weiterhin spielen die Messunsicherheit der Segmente, die laut
Hersteller £1 % [156, 157] betragt, sowie Unsicherheiten in der Angabe von Warmeleit-
koeffizienten der Bipolar-Platten [154], das vereinfachte Modell fir passive Kiihlung und
weitere geometrische Vereinfachungen im Modell eine Rolle.

Trotz dieser Unterschiede wurden die Tendenzen in der Simulation mit guter Ubereinstim-
mung wiedergegeben. So wird das globale Bild der Temperaturverteilung insbesondere von
der Richtung des Kuhimediums beeinflusst, d.h. des konvektiven Warmetransports (von
oben nach unten, Abbildung 7.8). Die maximale Betriebstemperatur ist somit im unteren
Bereich des Stacks zu erwarten [164], am Ausgang der Kiihlung sowie dort, wo die freie
Konvektion durch Boden-Isolation eingeschrankt ist. Wie zu erwarten war, ist bei héheren
mittleren Stromdichten die Warmeproduktion und somit das Temperaturniveau etwas héher,
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Abbildung 7.14.

Nicht-isolierter Stackbetrieb

Die bisherigen Ergebnisse bezogen sich auf die Temperatur- und Stromdichteverteilung im
isolierten Stackbetrieb. Im folgenden Abschnitt soll der Einfluss der Stackisolierung auf das
Betriebsverhalten des Stacks untersucht werden. Fir diese Zwecke wird die Isolation am
Stack entfernt, wodurch die passive Kiihlung mittels der freien Konvektion ermdéglicht wird.
Die Modellierung der freien Konvektion Uber die Warmelbergangskoeffizienten im CFD-
Modell wird anhand der Gleichung 3.10 unternommen.

In Abbildung 7.15 wird die stromdichte Verteilung fiir den Betriebspunkt i = 0.45 A cm™
im nicht-isolierten Betrieb dargestellt. Zum Einen lasst sich daraus ebenfalls eine prinzipi-
elle Ubereinstimmung mit der Messung erkennen und zum Anderen ist keine eindeutige
Veranderung im Vergleich zum isolierten Stack erkennbar, Abbildung 7.9.

Abbildung 7.15: Lokale Stromdichteverteilung (in Acm'z); links: Simulation; rechts: Experi-
ment; (Betriebspunkt i = 0.45 A cm™2; Stochiometrisches Verhaltnis Aak = 2.0/2.0)

Weiterhin ist in Abbildung 7.16 die Temperaturverteilung fir den Betriebspunkt i = 0.45
Acm™ dargestellt. Die Temperaturverteilung im Stack weist auf die Kiihleffekte der freien
Konvektion an den Ré&ndern der aktiven Flache hin, welche sich naher an der freien Umge-
bung befinden und dadurch zusétzlich gekuhlt werden. Darliber hinaus zeigt der Vergleich
mit der experimentellen Messung, dass das einfache Modell fir die Warmelibergangskoef-
fizienten durchaus ein gutes Ergebnis liefert.

Um die Unterschiede in der Simulation zwischen dem isolierten und nicht-isolierten Stack-
betrieb noch einmal zu verdeutlichen, werden im Folgenden die Simulationsergebnisse fiir
die Temperatur- und Stromdichteverteilung fiir den Betriebspunkt i = 0.60 Acm2 aufge-
zeigt.

Abbildung 7.17 zeigt die simulierte Temperaturverteilung des isolierten mit dem nicht-isolierten
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Abbildung 7.16: Lokale Temperaturverteilung (in °C) fiir den Betriebspunkt i = 0.45 Acm™
im nicht-isolierten Stack; (links: Simulation, rechts: Experiment)

Stack. Die beiden Temperaturverldufe unterscheiden sich leicht voneinander, insbesonde-
re an den Randgebieten, in welchen der Einfluss der freien Konvektion im nicht-isolierten
Betrieb zu erkennen ist. Weiterhin ist das durchschnittliche Temperaturniveau beim isolier-
ten Stack um 2 K héher, was der Isolierung zugeschrieben werden kann. Dennoch ist zu
erkennen, dass die Richtung der OI-Kiihlung in beiden Fallen maBgeblich fiir das Tempe-
raturmaximum im unteren Bereich des Stacks verantwortlich ist.

- E?’n

Abbildung 7.17: Vergleich der Temperaturverteilung zwischen isoliertem (links) und nicht-
isoliertem (rechts) Stackbetrieb (in °C) fiir i = 0.60 Acm™2

Die Stromdichteverteilungen in Abbildung 7.18 sind fur den isolierten als auch den nicht-
isolierten Stack qualitativ identisch. Die Temperaturunterschiede durch die Isolierung sind
demnach zu gering, um eine signifikante Auswirkung auf die Tafel-Gleichung und damit
auch die Stromdichte zu haben. Ebenso zeigt eine Spannungsverteilung aller fiinf Zellen
keine Unterschiede zwischen den beiden Betriebspunkten.

Far den konkreten 5-Zellen-Stack |asst sich schlieBen, dass im Wasserstoff / Luft-Betrieb
die Isolierung keinen signifikanten Effekt aufweist. Dies hat mehrere Griinde: Zum Einen
héngt dies vom Betriebspunkt und der zur Verfligung stehenden Flache fir freie Konvektion
sowie der aktiven OI-Kiihlung ab. Zu erwarten ware, dass die duBersten Zellen (1 und 5)
aufgrund ihrer Nédhe zu den Endplatten, welche die gréBte Flache fur die passive Kihlung
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Abbildung 7.18: Vergleich der Stromdichteverteilung zwischen isoliertem (links) und nicht-
isoliertem (rechts) Stackbetrieb (in Acm™) fir i = 0.60 Acm™2

bieten und damit kihler sind, Spannungsverluste aufweisen. Die Endplatten sind jedoch
mit einer gut-isolierenden Schicht Viton®-Dichtung [165] (0.5 mm; k = 0.16 Wm™' K'") von
den elektrochemischen Zellen getrennt. Somit bietet das Viton® bereits eine ausreichende
thermische Isolierung.

Weiterhin ist die elektrische Leistung im Betriebspunkt bereits hoch genug, damit der Un-
terschied zwischen produzierter und durch passive Kihlung abgefihrter Warme die Gro-
Benordnung ~ 3:1 betrégt und somit die aktive Olkiihlung eine dominante Rolle (ibernimmt.
Bei niedrigeren Betriebspunkten (i < 0.20 Acm™2) konnte dazu in der Simulation als auch
dem Experiment eine niedrigere Oltemperatur am Ausgang beobachtet werden, was darauf
hinweist, dass ein Teil der Warmeenergie aus dem Ol als auch die durch elektrochemische
Reaktionen produzierte Warme durch passive Kihlung abgefihrt wird.

7.2.3 Zusammenfassung

Das dreidimensionale Stackmodell mit dem pordsen Volumen-Ansatz und den implemen-
tierten elektrochemischen Gleichungen fur den Wasserstoff / Luft-betrieb ist geeignet, um
sowohl die globalen als auch die lokalen Effekte im Betrieb mit hoher Genauigkeit voraus-
zusagen. Die Stromdichteverteilung im Stack wird maBgeblich durch die Sauerstoffabrei-
cherung auf der Kathoden-Seite bestimmt, wahrend die Anodenreaktionen auf Grund des
reinen Wasserstoffs vernachlassigt werden kénnen. Die Temperaturverteilung wird durch
den konvektiven Fluss des Kiihimediums beeinflusst und die héchsten Temperaturwerte
sind im unteren Bereich, am Kihlmedium-Ausgang, zu erwarten. Darliber hinaus konnte
aufgezeigt werden, dass das einfache Modell fiir die freie Konvektion im Fall des nicht-
isolierten Stacks ebenso gut die globalen Temperaturverlaufe widergibt.
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7.3 Stacksimulation im Reformat / Luft-Betrieb

Obwohl es méglich ist, den HT-PEFC-Stack mit Wasserstoff zu betreiben, liegt die eigent-
liche Starke im Reformat-Betrieb. Fir Forschungs- und Untersuchungszwecke wird in die-
sem Zusammenhang mit kiinstlichem und trockenem Reformat gearbeitet. Flr die Validie-
rung der Simulation werden die Messergebnisse, wie im Wasserstoff / Luft-Betrieb, mittels
der segmentierten Zelle am 200 cm? Stack durchgefihrt [101]. Es handelt sich hierbei um
ein geometrisch identisches Stackmodell wie im Wasserstoff / Luft-Betrieb aus Tabelle 7.1.
Die Betriebs- und Randbedingungen fir das Modell sind in Tabelle 7.5 dargestellt.

Tabelle 7.5: Rand- und Betriebsbedingungen

Anoden-Gas Synthetischer Reformat (trocken)
Volumetrische Zusammensetzung Ho = 43 %; No = 56 %; CO= 1%
Anoden-Gas Luft

Volumetrische Zusammensetzung Os = 21 %; No = 79 %;

Aa/k 2.0/2.0

Strémungsanordnung Gleichstrom

Durchflussrate des Kiihimediums 1.5 min™"!

Stackoberflache adiabat

Fir eine Konsistenziberprifung des Modells werden die simulierte und gemessene Kenn-
linie in Abbildung 7.19 verglichen. Die erhaltenen Werte sind tber alle funf Zellen gemittelt.
Die Abweichung der simulierten Kennlinie betragt ~ +4 %. Ahnlich zum Wasserstoff /
Luft-Betrieb zeigen die duBeren Zellen 1 und 5 Spannungsverluste auf Grund zu diinner
Stromabnehmer. Damit ist die integrale Gultigkeit des Reformat / Luft-Modells nachgewie-
sen, welches eine gute Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten aufweist. Darauf
aufbauend werden im nachsten Schritt die lokalen Variablen Temperatur und Stromdichte
auf der Zellebene validiert.

7.3.1 Lokale Temperatur- und Stromdichteverteilung

Im ersten Teil der Validierung des Reformat / Luft-Modells werden die beiden Betriebspunk-
tei = 0.30 Acm™? und i = 0.60 Acm untersucht. Alle Ergebnisse werden jeweils fiir
Anode und Kathode im Gleichstrom ermittelt, Abbildung 7.8, bei einer Stéchiometrie von
Mgk = 1.2/2.0. Jeder der Betriebspunkte wird durch eine lokale Verteilung der Strom-
und Temperaturdichte beschrieben. Es ist ebenfalls zu erwahnen, dass der volumetrische
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Abbildung 7.19: Vergleich zwischen experimenteller und simulierter Kennlinien fir 160°C
und A\gx = 2.0/2.0 (gemittelt Gber flinf Zellen)

Anteil des Wasserstoffs im experimentellen Betrieb auf 42.1 % eingestellt ist, bei einer
Messgenauigkeit von + 0.80 % und einer Regelgenauigkeit von +0.20 % [157]. Weitere
Randbedingungen kdnnen aus Tabelle 7.1 entnommen werden.

In Abbildung 7.20 wird die lokale Stromdichte fiir den Betriebspunkt i = 0.30 A cm™ dar-
gestellt. Das Modell ist in der Lage, den globalen Trend der Stromdichte wiederzugeben.
Eine Erhéhung der Stromdichte an den linken und rechten Randern in den experimentel-
len Messungen, Abbildung 7.20-rechts, ist wie bereits im Fall von Wasserstoff diskutiert
auf die Diskrepanz zwischen der aktiven Flache und dem Messbereich zurlckzufihren.
Die Quantifizierung der Differenz zwischen der gemessenen und berechneten Stromdich-
te wird anhand der lokalen Differenzbildung vorgenommen, Abbildung 7.21. Auch hierbei
wurden die Simulationsergebnisse von den gemessenen Werten subtrahiert. Aufgrund der
bereits diskutierten Randeffekte wird nur der Bereich innerhalb der Markierung in Abbildung
7.21 betrachtet. Ahnlich zum Wasserstoff / Luft-Betrieb ist aus dem Differenzbild zwischen
den berechneten und gemessenen Werten eine Tendenz zu erkennen, dass die berechnete
Stromdichte ein steileres Profil aufweist. So Ubersteigen in den oberen Bereichen, in denen
die Stromdichte hoher ist, die simulierten Werte die Messwerte um 5% - 9 %. Im unteren
Bereich der aktiven Flache sind die Simulationsergebnisse dagegen um 10 % - 20 % kleiner
als die gemessenen. Dabei ist zu erwéahnen, dass die Differenz von 20 % in den Bereichen
nahe der Markierung aufgetreten und die Folge der Interpolation von Messwerten ist. Die
Grunde hierfir sind identisch zu denen des Wasserstoff / Luft-Betriebs, beschrieben in Ka-
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pitel 7.2.2. Weiterhin lassen die Erkenntnisse aus dem Einkanal-Modell in Kapitel 4.4.1 auf
einen Einfluss durch die Modellierungs-Methode schlieBen, bei der die Modellierungsme-
thode mit konstanter Uberspannung steilere Stromdichte-Profile voraussagt.

E.45
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0.3
0.2

0.15

Abbildung 7.20: Lokale Stromdichteverteilung (in A cm™2); links: Simulation; rechts: Experi-
ment (Betriebspunkt i = 0.30 Acm2; Stochiometrisches Verhaltnis Ay = 1.2/2.0)
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Abbildung 7.21: Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung flir den Betriebspunkt i
0.30Acm'2; (linke Skala: absolut in Acm'z; rechte Skala: relativ in %)

In Abbildung 7.22 wird die Stromdichteverteilung flir einen weiteren Betriebspunkt i =
0.60 Acm™2 angezeigt. Auch hier ist das simulierte Stromdichteprofil im Vergleich zum ge-
messenen ausgepragter. Abbildung 7.23 stellt die Differenz zwischen Simulation und Mes-
sung dar, welche den ersten Eindruck bestatigt, dass das berechnete Stromdichteprofil bei
héheren Betriebspunkten steiler ist. Im oberen Teil Uberschreitet die simulierte Stromdichte
die gemessene um 20 % - 36 %, wahrend sie im unteren Bereich die gemessene Strom-
dichte um 30 % - 40 % unterschreitet. Auch hier sind die gréBten Differenzen in der Néhe
der Messartifakte vorzufinden. Die Griinde sind identisch wie im Fall von i = 0.30 Acm™2,
nur dass bei héheren Stromdichten die Effekte ausgepragter sind. Dies kann unter ande-
rem durch eine hdhere elektrische Querleitfahigkeit der Bauteile wie der Bipolar-Platten im
Experiment erklart werden, welche nicht in das Modell einbezogen ist. Ein weiteres Merk-
mal im Vergleich zum Wasserstoff / Luft-Betrieb ist, dass die Stromdichteverteilung nicht
mehr nur von der Kathoden-Seite bestimmt wird. Wahrend im Wasserstoff / Luft-Betrieb die
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Stromdichteverteilung von der Sauerstoffkonzentration und Temperatur bestimmt wird, Ab-
bildung 7.15, kommt im Reformat / Luft-Betrieb der Einfluss der Wasserstoffabreicherung
sowie die CO-Vergiftungseffekte noch hinzu. Dadurch verschiebt sich das Maximum der
Stromdichte von der Kathode zur Anoden-Seite, wie in den Abbildungen 7.20 und 7.22 zu
erkennen ist.

E.]
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Abbildung 7.22: Lokale Stromdichteverteilung (in A cm'2); links: Simulation; rechts: Experi-
ment (Betriebspunkt i = 0.60 Acm™; Stéchiometrisches Verhaltnis Aak = 1.2/2.0)
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Abbildung 7.23: Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung flir den Betriebspunkt i =
0.60 Acm?; (linke Skala: absolut in Acm™; rechte Skala: relativ in %)

Die lokale Temperaturverteilung im Stackinneren wird fir die Betriebspunkte i = 0.30
Acm™ und i = 0.60 Acm™ in den Abbildungen 7.24 und 7.25 dargestellt. Die gesamte
Temperaturdifferenz fiir beide Betriebspunkte liegt bei < 20 K; die Abweichungen zwischen
den berechneten und gemessenen Ergebnissen liegen innerhalb von ~ 2 K, wahrend die
Messungenauigkeit der segmentierten Zelle [157] bereits in den Messwerten enthalten ist.
Ebenso ist zu erkennen, dass sich das Temperaturmaximum hin zum Anoden-Eingang ver-
schiebt (im Vergleich zu Abbildung 7.14, da sich die héheren Stromdichten ebenfalls vom
Kathoden-Eingang sowie beim Wasserstoff / Luft-Betrieb nun zum Anoden-Eingang hin
verschieben, wie aus Abbildung 7.20 zu entnehmen ist.

Unter Beriicksichtigung der getroffenen Annahmen und Vereinfachungen Iasst sich aus den
Ergebnissen schlieBen, dass das elektrochemische Reformat / Luft-Modell in Kombinati-
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Abbildung 7.24: Lokale Temperaturverteilung (in °C) fiir den Betriebspunkt i = 0.30 Acm2
(links: Simulation, rechts: Experiment)
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Abbildung 7.25: Lokale Temperaturverteilung (in °C) fiir den Betriebspunkt i = 0.60 Acm
(links: Simulation, rechts: Experiment)

on mit dem Pordsen Volumen-Ansatz durchaus geeignet ist, das lokale Stromdichte- und
Temperaturverhalten im Betrieb vorherzusagen. Mit dem entwickelten Modell kdnnen so
Voraussagen fir das integrale und lokale Betriebsverhalten von ganzen HT-PEFC-Stacks
erzielt werden.

7.3.2 Stromdichteuntersuchungen am Einzelkanal

Wie bereits in Kapitel 7.3.1 erwahnt, spielt fir die Stromdichteverteilung im Reformat / Luft-
Betrieb die Abreicherung beider Reaktanten sowie die CO-Vergiftung eine entscheidende
Rolle. Aus der relativen Anderung der einzelnen Gaskomponenten aufgrund der Abreiche-
rung ergibt sich die Méglichkeit, dass eine Variation von Strémungsanordnungen ebenfalls
einen Einfluss auf die Verteilung der Stromdichte haben kénnte. Das Ziel hierbei ist der
Erhalt einer mdglichst homogenen Verteilung der lokalen Stromdichte, um die damit ver-
bundenen Alterungseffekte zu reduzieren [122].

Eine detaillierte experimentelle Untersuchung von verschiedenen Kombinationen der Stro-
mungsanordnung zwischen Anode, Kathode und Kiihimedium ist sehr zeit- und kostenin-
tensiv. Weiterhin besitzt das Reaktanten-Flowfield Bereiche mit unterschiedlicher Haupt-
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Abbildung 7.26: Schematische Darstellung der Strémungsanordnungen im Stack; links:
Gleichstrom; rechts: Gegenstrom

strémungsrichtung, Abbildung 7.3-rechts, wodurch eine Diskussion Uber eine Gleichstrom-
oder Gegenstrom-Anordnung auf der Kanalebene (mm Skala) erschwert wird. In Abbil-
dung 7.26 ist jedoch zu sehen, dass auf der globalen Ebene des Reaktanten-Flowfields
im mittleren Maander-Bereich eine globale Gleich- oder Gegenstrom-Anordnung durchaus
erkennbar ist. Dieser Maander-Bereich nimmt zusatzlich ~ 80 % der aktiven Flache ein,
was nahelegt, daraus ein Ein-Kanal-Modell zu abstrahieren, um somit die einzelnen Stré-
mungsanordnungen naher zu untersuchen. Ziel hierbei ist, ein Segment aus dem mittleren
Teil des Reaktanten-Flowfields, Abbildung 7.27, in ein poréses Ein-Kanal-Modell umzu-
wandeln. Dabei wird lediglich die Hauptstrémungsrichtung des Flowfields beachtet, wah-
rend die detaillierte Maander-Struktur vernachlassigt wird. Daraus ergibt sich ein poréses
Ein-Kanal-Segment, bestehend aus Anode, Kathode und dem Kiihlkanal, Abbildung 7.28.
Die Eingangstemperatur betréagt 160 °C, wahrend die berechnete Temperaturdifferenz auf
Grund der konvektiven Warmeleitung vom Eingang bis zum Ausgang 10 K betrégt.

Aus dem Ein-Kanal-Model ergeben sich vier unterschiedliche Strémungsanordnungen, Ab-
bildung 7.28. Zum gegenseitigen Vergleich der Stromdichten werden alle Simulationen fr
den Betriebspunkt i = 0.40 Acm™ und die beiden stochiometrische Verhaltnisse Aak =
1.2/2.0 und Mg = 2.0/2.0 durchgefihrt.

In Abbildung 7.29-links sind die Simulationsergebnisse fiir das stdchiometrische Verhaltnis
Mgk = 1.2/2.0 dargestellt, wobei die einzelnen Kanalein- und Ausgénge denen in Abbil-
dung 7.27 entsprechen. Aus dem Stromdichteverlauf entlang des Kanals ist zu entnehmen,
dass die héchste Homogenitat der Stromdichte bei den Konfigurationen C und D zu beob-
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Abbildung 7.27: Abstrahierung der Strémungsgeometrie: a) Reaktanten-Flowfield mit einge-
zeichneten Strémungsbahnen (Anode: rot; Kathode: blau; Kiihlung: gelb); b) Ausgewahites
Maander-Segment aus Anode, Kathode und Kihlkanal; c) Abstrahiertes Ein-Kanal-Modell
(Seitenansicht)

achten ist, wobei die Anode und Kathode in beiden Féllen im Gegenstrom angeordnet sind.
Im Gegensatz dazu fuhrt die Anordnung in Gleichstrom (A und B), zu merklich héheren
Stromdichten in Bezug auf die mittlere Stromdichte von i = 0.40 Acm™. Die Gleichstrom-
Anordnung zwischen Anode und dem Kiihlkanal zeigt einen zusétzlichen positiven Effekt
(A und D) auf die Homogenisierung der Stromdichte. Aus dem Diagramm der relativen mitt-
leren Spreizung, Abbildung 7.29-rechts, folgt demnach eine Homogenisierung zwischen ~
10 % und 20 %.

Die Ergebnisse in Abbildung 7.30-links bestatigen die beobachteten Effekte auch unter
dem stéchiometrischen Verhaltnis von A,y = 2.0/2.0, wahrend die Stromdichteprofile ins-
gesamt homogener sind.

Die besten Ergebnisse werden mit den Anordnungen C und D ermittelt, bei der sich An-
ode und Kathode im Gegenstrom befinden. Die Anordnung der Anode und Kuhlung im
Gleichstrom ergibt eine weitere Homogenisierung um 5 % bis 15 %, Abbildung 7.30-rechts.
Zusammengefasst lassen sich drei Effekte erkennen:

Anordnung der Reaktanten

Im Wasserstoff / Luft-Betrieb liegt der Wasserstoffanteil auf der Anoden-Seite immer bei
100 %. Daher ist die Stromdichteverteilung, unter der Annahme dass die Temperatur kon-
stant ist, maBgeblich von der Sauerstoffkonzentration auf der Kathoden-Seite abhéngig. Im
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Abbildung 7.28: Strdomungsanordnungen im Ein-Kanal-Modell: A) Reaktanten im Gleich-
strom und Kihlung im Gleichstrom (immer bezogen auf die Anode); B) Reaktanten im

Gleichstrom und Kihlung im Gegenstrom; C) Reaktanten im Gegenstrom und Kihlung im
Gegenstrom; D) Reaktanten im Gegenstrom und Kihlung im Gleichstrom.

Reformat / Luft-Betrieb dagegen sind beide Seiten flr die Stromdichteverteilung verantwort-
lich, da der Wasserstoffanteil am Eingang 43 % betragt. Durch die elektrochemischen Re-
aktionen kommt es zu einer Abreicherung von beiden Reaktanten entlang der Strémungs-
richtung. Das resultierende Stromdichteprofil ist somit das Ergebnis der Uberlagerung der
Anoden- und Kathoden-Reaktionen.

Einfluss des stochiometrischen Verhéltnisses

Der bekannte positive Effekt durch Erhéhung des Stéchiometrieverhaltnisses [80] konnte
auch in den Simulationen fir Agx = 1.2/2.0 und Mgk = 2.0/2.0 nachgewiesen werden.
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Abbildung 7.29: Stromdichteverteilung entlang des Kanals fir i = 0.40 Acm™ und Aak =
1.2/2.0 mit der entsprechenden relativen mittleren Spreizung (rechts)
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Abbildung 7.30: Stromdichteverteilung entlang des Kanals fiir i = 0.40 Acm™ und Aak =
2.0/2.0 mit der entsprechenden relativen mittleren Spreizung (rechts)

Dieser wirkt sich sowohl positiv auf die Zell-Leistung als auch auf die Homogenisierung der
Stromdichte entlang der Strémungsrichtung aus.

Anordnung des Anoden- und Kiihlkanals

Im Reformat / Luft-Betrieb spielt das im Reformat vorhandene CO eine wichtige Rolle. Wie
in der Einleitung diskutiert wurde, verursacht das CO eine Vergiftung der Katalysatorober-
flache, was sich in einem Spannungsverlust wiederspiegelt. Dieser Effekt ist proportional
zZu Inic—O und umgekehrt proportional zur Temperatur. Bei konstanter Temperatur bedeu-
tet dies, dass sich der CO-Bedeckungsgrad aufgrund der Wasserstoffabreicherung entlang
des Kanals erhéht. In den meisten Fallen jedoch ist die Temperatur nicht konstant, sondern
erhéht sich in Richtung der Strémung des Kihimediums auf Grund der Warmetransportme-
chanismen. Dadurch bewirkt der Temperaturanstieg eine Art Reinigungs-Effekt vom CO an
der Katalysatoroberflache. Dieser Effekt ist in den Anordnungen A und D in Abbildung 7.29
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und 7.30 zu erkennen. Der Temperaturanstieg kann somit die Wasserstoffabreicherung bis
zu einem gewissen Grad kompensieren.

Aus dem Ein-Kanal-Modell 1asst sich schlieBen, dass die homogenste Verteilung der Strom-
dichte durch die Anordnung der Anode und Kathode im Gegenstrom sowie Anode und
Kihlung im Gleichstrom erhalten werden kann, was der Anordnung D entspricht.

7.3.3 Einfluss der Stromungsanordnung im Stack

Um die Gultigkeit der Ergebnisse aus dem Ein-Kanal-Modell zu Gberprifen, wurde hin-
sichtlich der homogenen Stromdichteverteilung eine gute und eine schlechte Stréomungs-
anordnung ausgewahlt und am Stackmodell angewandet. Das beste Ergebnis lieferte die
Anordnung D: Anode und Kathode im Gegenstrom sowie Anode und Kihlung im Gleich-
strom. Die héchste Inhomogenitat beziiglich der Stromdichteverteilung entlang des Kanals
wurde mit der Konfiguration B erreicht: Anode und Kathode im Gleichstrom und Anode
mit Kuhlung im Gegenstrom. Da zum Zeitpunkt der Validierung der experimentelle Auf-
bau die Anderung der Kilhlrichtung nicht erméglichte, wurde Konfiguration A als schlechte
Anordnung ausgewahlt. Dies ist dennoch gerechtfertigt, da die dominierende Rolle von der
Reaktanten-Anordnung herrtihrt, wie aus den Abbildungen 7.29 und 7.30 zu entnehmen ist.
Die ausgewahlten Anordnungen A und D entsprechen der Darstellung in Abbildung 7.26.
Alle Simulationen wurden ebenfalls fir den Betriebspunkt i = 0.40 Acm™ vorgenommen.
Zuerst wurde der Vergleich zwischen Gleichstrom und Gegenstrom flir das stochiometri-
sche Verhéltnis von Ay = 1.2/2.0 unternommen, fir welches die groBte Inhomogeni-
tat zu erwarten ist. Die Simulationsergebnisse sind in Abbildung 7.31 dargestellt. Flr die
Gleichstrom-Anordnung, Abbildung 7.31-links, unterscheidet sich die Stromdichte vom mi-
nimalen zum maximalen Wert um den Faktor 4. Unter gleichen Randbedingungen, nur
durch die Anderung der Reaktanten-Anordnung von Gleichstrom zu Gegenstrom entspre-
chend dem Schema in Abbildung 7.26, kommt es zu einer signifikanten Homogenisierung
der Stromdichte. Dabei unterscheidet sich nun die Stromdichte vom minimalen zum maxi-
malen Wert nur noch um den Faktor 2.5.

Die Ein-Kanal-Untersuchungen stellten die Moglichkeit der Homogenisierung der Strom-
dichte durch die Erhéhung des stéchiometrischen Verhéltnisses dar. Dies wurde ebenfalls
am Stackmodell durch den Vergleich zwischen Gleichstrom und Gegenstrom beim stéchio-
metrischen Verhaltnis A\ = 2.0/2.0, Abbildung 7.32 Gberpruft. Im Fall der Gleichstrom-
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Abbildung 7.31: Vergleich der lokalen Stromdichteverteilung (in Acm™2) bei Gleichstrom
(links) und Gegenstrom (rechts) fiir i = 0.40 A cm™ und Ay = 1.2/2.0)

Anordnung von Reaktanten, Abbildung 7.32-links, unterscheidet sich die maximale und
minimale Stromdichte um den Faktor 2, wahrend die Gegenstrom-Anordnung, Abbildung
7.32-rechts, durch eine nahezu ideale Verteilung der Stromdichte auf der gesamten aktiven
Flache gekennzeichnet ist. Die dazugehdrigen experimentellen Untersuchungen wurden im
Rahmen der Arbeiten [101] und [100] veréffentlicht.
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Abbildung 7.32: Vergleich der lokalen Stromdichteverteilung (in Acm™) bei Gleichstrom
(links) und Gegenstrom (rechts) fir i = 0.40 Acm™ und Aak = 2.0/2.0)

Die Simulationsergebnisse am Stackmodell bestétigten die Voraussagen des Ein-Kanal-
Modells. Die Vorteile des einfacheren Ein-Kanal-Modells liegen insbesondere in der Még-
lichkeit, die Modellierung auf die wesentlichen Merkmale zu fokussieren, wie beispielswei-
se die Hauptstromrichtung, aber auch auf der nicht zu vernachlassigenden Zeiteinsparung.
Weiterhin wurde dargestellt, dass die Strdmungsanordnung eine wichtige Rolle im Refor-
mat / Luft-Betrieb spielt und bei kleinen stdchiometrischen Faktoren besonders zur Gel-
tung kommt. Diese Ergebnisse sind ebenfalls mit experimentellen Messungen bestatigt
worden [100,101].

Quantifizierung der Stromdichte im Stack
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Die bereits verwendete Art der Quantifizierung der Homogenitat bzw. Inhomogenitat an-
hand der relativen mittleren Spreizung S, kann auch im Falle von Stacksimulationen ange-
wandt werden. Das Ergebnis ist aus Abbildung 7.33 flr die Simulationen in 7.31 und 7.32
abzuleiten. Die Falle A | und D | sind fiir das stéchiometrische Verhaltnis Ay, = 1.2/2.0
berechnet worden. Diese Darstellungsweise erlaubt, den Grad der Homogenisierung dar-
zustellen. In Abbildung 7.33 lasst sich erkennen, dass durch die Optimierung der Stro-
mungsanordnung eine Verbesserung der Homogenisierung von ~ 20 % fiir Ag = 1.2/2.0
erreicht wurde. Beim stéchiometrischen Verhéltnis von Ay, = 2.0/2.0 wurde immerhin
noch eine Verbesserung von =~ 10 % erreicht. Die Verbesserung ist dadurch bedingt, dass
es durch ein héheres stdchiometrisches Verhéltnis bereits zu einer Homogenisierung kam,
was ebenfalls durch den Vergleich zwischen A | und A Il sowie D | und D |l dargestellt ist.

~
o

A | - Gleichstrom (,=1.2/2.0)
D | — Gegenstrom (1,=1.2/2.0)
A Il - Gleichstrom (A,=2.0/2.0)

I D Il - Gegenstrom (2,=2.0/2.0)
Al DI All DIl

Abbildung 7.33: Relative mittlere Spreizung (in %) fur unterschiedliche Strémungsanord-
nungen im Stackmodell fiir den Betriebspunkt i = 0.40 Acm™
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7.3.4 Zusammenfassung

Die vorgestellten Ergebnisse des dreidimensionalen Stackmodells mit implementierten elek-
trochemischen Gleichungen fur Reformat, welche die CO-Vergiftung am Katalysator mitbe-
riicksichtigen, zeigen eine gute globale sowie lokale Ubereistimmung mit den Messungen.
Ahnlich zum Wasserstoff / Luft-Betrieb zeigt die simulierte Stromdichteverteilung ein etwas
steileres Profil auf. Das Stromdichteprofil kann jedoch im Reformat / Luft-Betrieb durch eine
Gegenstrom-Anordnung der Reaktanten sowie Anode und Kihlung im Gleichstrom signi-
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fikant homogenisiert werden. Weiterhin ist der Homogenisierungsgrad bei kleineren sté-
chiometrischen Verhaltnissen starker ausgepragt, die zudem gleichzeitig effizienter sind.
Die Bedeutung der homogen verteilten Stromdichte liegt in der Verminderung der Alte-
rungsraten des Katalysators, wie bereits in dem analytischen Modell von Kulikovsky [122]
vorausgesagt wird.
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8 Modellskalierung am Beispiel eines
320 cm? Stacks

Die bisherigen Simulationsergebnisse als auch die experimentellen Messungen fiir Validie-
rungszwecke bezogen sich auf den 200 cm? Stack, Kapitel 7. Im folgenden Abschnitt soll
die Modellskalierbarkeit am Beispiel eines HT-PEFC-Stacks mit 320 cm? aktiver Flache,
welcher die Folge-Generation des 200 cm? Stacks darstellt, nachgewiesen werden. Die
Modellierung und Simulation wurde parallel zum Bau des Stacks vorgenommen. Hierbei
soll die breite Anwendbarkeit des Porésen Volumen-Ansatzes als auch die Gultigkeit der
elektrochemischen Modelle unter Berlcksichtigung der CO-Vergiftung Uberprift werden.
Der modellierte Stack aus Abbildung 8.1 setzt sich aus 12 elektrochemischen Zellen und
funf Kihlzellen zusammen. Eine kurze Zusammenfassung der Stackdaten ist in Tabelle 8.1
gegeben, wahrend weitere Details in Supra [160] zu finden sind.

Kihlzellen

__Bipolar-Platten

Endplatten mit
integrierten
Kuhlzellen

Abbildung 8.1: Stack mit 12 Zellen und 320 cm? aktiver Flache; links: Laborstack; rechts:
CAD Modell

An dieser Stelle sind einige Besonderheiten des neuen 320 cm? Stacks zu erwahnen. So
sind beispielsweise die finf Kihlzellen in dem Stahl-Gehause eingeschlossen und im Ge-
gensatz zum 200 cm? Stack nicht in die Kathoden-Bipolar-Platte integriert. Dieses Kiihl-
konzept hat den Vorteil, dass somit zum Einen die Ol-Verteiler und Ol-Sammler entfallen,
zum Anderen wird die Abdichtung des Stacks um ein Vielfaches erleichtert. Dadurch entfallt
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Tabelle 8.1: Kenndaten des 320 cm? Stacks

Anzahl der Zellen 12
Anzahl der Kuhlzellen 5
Bipolar-Platten Material Graphit-Komposite [154]

MEA-Typ Celtec-P 1000 (BASF)
Aktive Flache 320 cm?
Betriebstempertur 150-190°C
Kihlmedium Ol (UCOTHERM S-15-A)

nicht auf jede elektrochemische Zelle eine Kihlzelle, wodurch das Gesamtkonzept zuséatz-
lich vereinfacht wird. Stattdessen ist fir drei elektrochemische Zellen eine Kiihlzelle vorhan-
den, wobei die duBeren zwei Kihlzellen in die Endplatten integriert sind. Die schematische
Darstellung des Aufbaus wird in Abbildung 8.2 dargestellt. Die OI-Ein- und Ausgénge sind
hierbei seitlich positioniert, wie aus Abbildung 8.1 zu entnehmen ist.

Zelle 1 => Zelle 12

' 1 EC-Zelle
_ A A - | | KlUhlzelle

Abbildung 8.2: Schematische Darstellung des Aufbauprinzips im 320 cm? Stack mit 12
elektrochemischen (EC) Zellen, 5 Kihlzellen und 2 Endplatten

Das Reaktanten-Flowfield des 320 cm? Stacks ahnelt prinzipiell dem der 200 cm?-Ausfiihr-
ung. Auch hier kdnnen drei Bereiche identifiziert werden, Abbildung 8.3, jedoch sind nun
aufgrund gréBerer aktiver Flache 19 Kanéle erforderlich, um den gesamten aktiven Bereich
mit Gasen zu versorgen und gleichzeitig einen akzeptablen Druckverlust zu erreichen [153].
Das Ol-Flowfield in Abbildung 8.4 besteht wie in der 200 cm2—Ausf[]hrung in dem Bereich
der aktiven Flache ebenfalls aus geraden Kanalen, die Zufuhr des Ols in die einzelnen
Kanale erfolgt jedoch Uber zelleigene Manifolds mit seitlichen Ein- und Ausgangen, welche
sich in einer U-Anordnung befinden.

Die Modellierungs-Strategie ist ebenfalls in zwei Schritte gegliedert. Im ersten Schritt wird
das Stack-Manifold bezlglich der Gasverteilung untersucht, um zu Gberprifen, ob alle Zel-
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Abbildung 8.3: Reaktanten-Flowfield des 320 cm? Stacks (links) und das dazugehdrige
Pordse Volumen-Modell (rechts)

x  Gerade
Kanal-
Struktur

=> -

5

Abbildung 8.4: Kiihl-Flowfield des 320 cm? Stacks (links) und das dazugehdrige Pordse
Volumen-Modell (rechts)

len ausreichend und gleichmaBig mit Gasen versorgt werden. Das Ergebnis der Strémungs-
verteilung wird anschlieBend als Randbedingung flir den zweiten Schritt verwendet, bei
welchem der Fokus auf den multiphysikalischen-Prozessen im Stack liegt. Alle Flowfields
werden mit dem Porésen Volumen-Ansatz modelliert. Aufgrund der Tatsache, dass sich
die geraden Kanile des Ol-Flowfields in Abbildung 8.4 (iber die gesamte aktive Flache er-
strecken und die Zell-Manifolds in einer vorangegangenen CFD-Auslegung hinsichtlich der
Gleichverteilung ausreichend dimensioniert sind, wird ein direkter vertikaler OI-Eintritt in die
geraden Kanédle angenommen. Diese Annahme flihrt zu einer Vereinfachung des Stack-
modells hinsichtlich der Geometrie und damit auch der erforderlichen Anzahl an Finiten-
Elementen. Die Modellierung der MEA sowie das elektrochemische Modell sind dabei un-
verandert geblieben. Auch im Falle der freien Konvektion beim nichtisolierten Stack wurden
die einfachen Warmeibergangskoeffizienten aus der Gleichung 3.10 verwendet.

Die dabei erhaltenen Simulationsergebnisse werden in diesem Abschnitt hinsichtlich der

111



KAPITEL 8. MODELLSKALIERUNG AM BEISPIEL EINES 320 CM? STACKS

lokalen Temperatur entlang der Stackachse und Spannungsverteilung Uber die einzelnen
Zellen validiert. Die Temperatur und Spannungsverteilung entlang der Stackachse ist dabei
insofern interessant, da es sich um ein neuartiges Kihlkonzept handelt, bei dem nicht wie
in Standardausfiihrungen jede elektrochemische Zelle einzeln gekuhlt wird. Eine segmen-
tierte Messzelle fur ortsaufgeldste Messungen stand in diesem Fall nicht zur Verfigung.
Da das eigentliche Modell jedoch in Kapitel 7 am 200 cm? Stack ausreichend lokal validiert
wurde, wird eine erneute lokale Validierung nicht als notwendig angesehen. Vielmehr sollen
hier Méglichkeiten der Modellskalierbarkeit sowie der Anwendung aufgezeigt werden.

8.1 Stromungsverteilung im Stack-Manifold

Im folgenden Abschnitt soll die Stromungsverteilung der Gase aus dem Stack-Manifold in
die Zellen untersucht werden, um das Ergebnis spéter als Randbedingung im Stackmodell
verwenden zu kdnnen. Die 12 Zellen mit einer aktiven Flache von 320 cm? besitzen jeweils
einen Verteiler- und Sammler-Manifold, wobei Anoden- und Kathode-Seite identisch sind
und daher nur eine der beiden Seiten betrachtet wurde. In Abbildung 8.5 ist der gréBere
Abstand zwischen den Flowfields zu erkennen, welcher daher riihrt, dass sich zwischen
jeweils drei Zellen eine Kuhlzelle befindet. Fir die CFD-Analyse wurden die Reaktanten-
Flowfields als pordse Volumina dargestellt, Abbildung 8.5, wahrend die Zulautkanéle sowie
die Manifold-Geometrie detailliert abgebildet wurden. Auch hier ist Hintergrund dieses An-
satzes, mit mdglichst wenigen Rechenelementen ein ausreichend genaues Ergebnis zu
erhalten. Durch diese Herangehensweise konnte die gesamte Manifold-Geometrie mit den
12 pordsen Flowfields mit ~ 3,4 Mio Finiten-Elementen vernetzt werden.

8.1.1 Wasserstoffverteilung

Die Strémungsverteilung am 200 cm? Stack zeigte, dass ein kleiner Gesamt-Massenstrom
hinsichtlich der Reaktantenverteilung fur jede einzelne Zelle kritisch zu betrachten ist, Ka-
pitel 7.1.2. Aus diesem Grund wird im Weiteren nur auf diesen Fall des kleinen Gesamt-
Massenstroms naher eingegangen und nur kleine Stromdichten und ein kleines stéchiome-
trisches Verhaltnis angenommen.

Far die Darstellung der Ergebnisse wurde analog zu Kapitel 7.1 der dimensionslose Ver-
teilungsfaktor in den einzelnen Zufuhrkanalen verwendet (1hjgeq/micrp)- Die Ein- und Aus-
gangs-Manifolds unterscheiden sich lediglich in der Breite voneinander. Die Ergebnisse der
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Ausgangs-
Manifold _

Eingangs-
Manifold

Gas-
Ausgang

Gas-

Eingang Reaktanten-

Flowfields

Abbildung 8.5: Manifold des 320 cm? Stacks mit detailliertem Manifold und Darstellung des
porésen Reaktanten-Flowfields

Simulation sind in Tabelle 8.3 dargestellt.

Auch hier im gréBeren Stackdesign ist nach den Ergebnissen aus Tabelle 8.3 eine leichte
Unterversorgung der Randkanale 1 und 19 zu erwarten (Anhang A), wahrend die Manifolds
durchaus in der Lage sind, die 12 Zellen mit gleichmaBigem Strom an den Reaktanten zu
versorgen. Auf Grund der erhaltenen Ergebnisse ist es berechtigt, eine Gleichverteilung der
Reaktanten als Randbedingung in der Stacksimulation vorzugeben.

Tabelle 8.2: Manifold-Geometrie und Betriebsbedingungen

GroBe Wert
Zellen-Anzahl 12
din 10 mm

Verteiler-Manifold (b x h) 10 x 46 mm
Sammler-Manifold (b x h) 15 x 46 mm

Reaktanten-Gas Ho
1 0.20 A cm?
A 1.2
Tin 160 °C
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Tabelle 8.3: Wasserstoffverteilung an den Zufuhrkanalen in dem 320 cm? Stack
(ﬁlideal\thFD) firA=1.2undi= 0.20Acm'2

Kanalreihe Z1 722 Z3 Z4 Z5 Z6 Z7 Z8 Z9 Z10 Z11 Z12

1 0.84 0.79 0.83 0.77 0.70 0.77 0.81 0.80 0.68 0.79 0.78 0.79
2 096 1.01 096 1.00 1.05 1.00 0.99 1.01 1.05 1.00 0.99 1.01
3 1.02 1.08 1.02 1.02 103 1.02 1.01 1.01 1.05 1.04 1.02 1.04
4 1.02 1.01 102 1.02 1.02 1.02 1.01 1.02 1.02 1.00 1.02 1.00
5 1.01 103 102 1.02 102 1.02 1.02 1.02 1.03 1.01 1.02 1.01
6 1.02 1.01 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
7 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
8 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
9 1.02 1.02 102 102 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
10 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
11 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
12 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
13 1.02 102 103 102 103 1.02 1.02 1.02 1.03 1.02 1.03 1.02
14 1.02 1.02 1.03 1.03 1.03 1.03 1.02 1.02 1.03 1.02 1.03 1.02
15 1.03 1.02 103 1.03 103 1.03 1.02 1.01 1.03 1.02 1.03 1.03
16 1.03 1.04 103 1.03 103 1.03 1.02 1.06 1.04 1.02 1.03 1.03
17 1.05 1.02 105 1.03 1.04 1.04 1.02 1.02 1.04 1.04 1.04 1.03
18 1.01 1.05 1.00 1.01 1.02 1.01 1.05 1.04 097 1.03 0.98 1.04
19 0.85 0.84 085 085 0.83 085 0.84 084 0.87 085 0.87 0.84

Zellverteilung 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00

8.2 Stacksimulation im Reformat / Luft-Betrieb

Im folgenden Abschnitt werden die Simulationsergebnisse des 320 cm? Stacks hinsichtlich
Temperatur, Zellleistung und Stromdichteverteilung sowie die dazugehdérigen Validierungs-
messungen der lokalen Temperatur entlang der Stackachse und Spannungsverteilung tber
die einzelnen Zellen vorgestellt.

Das dreidimensionale CFD-Stackmodell mit 12 elektrochemischen und 5 geschlossenen
Kihlzellen ist in Abbildung 8.6 dargestellt, wéhrend die Betriebsbedingungen aus Tabelle
8.4 zu entnehmen sind.

8.2.1 Validierung der Temperatur- und Spannungsverteilung

Obwohl die CFD-Simulation eine lokale Temperaturverteilung auf der gesamten Zellebe-
ne ergibt, werden an dieser Stelle auf Grund nichtvorhandener entsprechender Messdaten
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Abbildung 8.6: Dreidimensionales CFD-Modell mit dem dazugehdrigen Netz-Ausschnitt

die berechneten und gemessenen Temperaturen in 15 Punkten entlang der Stackachse
einander gegeniibergestellt. Wie schon erwéhnt, ist dies auch aufgrund der inhomogenen
Kuhlzellen-Verteilung von Interesse. Die relevanten Temperaturmessungen werden in der
Zell-Mitte entsprechend Abbildung 8.7 vorgenommen, wobei die exakte Positionierung der
insgesamt 15 Messstellen auf der Stackachse sowie weitere Details in [160] zu finden sind.
Fir die Ergebnisdarstellung wird die Lange der Stackachse daher als dimensionslos ange-
nommen.

Die Simulationsergebnisse und die dazugehdrigen 15 Temperaturmessungen sind in Abbil-
dung 8.8 dargestellt.

Aus den Simulationsergebnissen ist der zyklische Charakter der Temperaturverteilung deut-
lich wiederzuerkennen. Der Grund fur den Wellenverlauf liegt in der Kiihlung, welche zwi-
schen jeder dritten Zelle stattfindet. Damit sind niedrigere Temperaturen nahe der Kihlzel-
len und héhere Temperaturen in der Mitte zwischen zwei Kiihlzellen zu erwarten. Weiterhin
sagt die Simulation héhere Temperaturen in den Bereichen nahe der Endplatten voraus.
Als wahrscheinliche Ursache dafiir konnte die elektrische Viton®-Isolierung [165] identifi-
ziert werden. Deren Aufgabe ist es, die Endplatten vor elektrischer Ladung zu schitzen,
um einem mdglichen elektrischen Schlag vorzubeugen. Die Viton®-Dichtung befindet sich
jeweils zwischen den beiden letzten elektrochemischen Zellen (Zelle 1 und 12) und den
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Tabelle 8.4: Betriebsbedingungen

Betriebspunkt 0.50 A cm2
Aa/k 2.0/2.0
Tin 160 °C
Durchflussrate des Kithimediums 61 min’"
Reaktanten Reformat / Luft
Stackoberflache frei
Strémungsanordnung Gleichstrom
Anzahl der Finiten-Volumina 2.108

:

Zelle

1

1

MP!

!

X

1

\/ '

Viton-Dichtung

Abbildung 8.7: Schematische Darstellung der Messposition (MP) im Stackinneren

Endplatten, Abbildung 8.7, welche ebenfalls integrierte Kiihlzellen besitzen. Aufgrund sei-
ner niedrigen thermischen Leitfahigkeit (k = 0.16 W m™' K') stellt das Viton® eine signifi-
kante Isolierung fir den Warmeabtransport durch die auBeren Kihlzellen dar [165]. Seine
Dicke vor Einbau betrdgt im Durchschnitt 0.5 mm, wobei zu erwéhnen ist, dass Dickenun-
terschiede bereits ohne Messung sichtbar waren. Beim Einbau wird durch den Anpress-
druck das weiche Viton® zusammengepresst, jedoch ist es schwierig, seine genaue Dicke
in gepresstem Zustand zu ermitteln. Es ist lediglich nach dem Auseinanderbau des Stacks
festgestellt worden, dass das Viton® nicht mehr ohne weiteres von den Endplatten zu ent-
fernen ist und seine Dicke (=~ 0.25 mm) im Vergleich zur Orginal-Dicke stellenweise deutlich
reduziert wurde. Um den Einfluss des Vitons® abzuschéatzen, wurden Simulationen fir drei
unterschiedliche Dicken betrachtet, welche den gepressten Zustand von Viton® simulieren:
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195 ——CFD (Viton 0.50 mm)

-=-Messung

165 ‘ ;
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00
Stackachse ( -)

Abbildung 8.8: Temperaturverlauf entlang der Stackachse
* 0.50 mm
* 0.25 mm
+ 0 mm (Viton® nicht vorhanden)

Die Ergebnisse der Simulation sind in Abbildung 8.9 dargestellt.

195 —CFD (Viton 0.50 mm) CFD (Viton 0.25 mm)

—=CFD (ohne Viton) -=-Messung (mit Fehlerbalken

165 \ \

0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00
Stackachse ( -)

Abbildung 8.9: Temperaturverlauf (in °C) entlang der Stackachse fir drei unterschiedliche
Viton®-Dicken; (Betriebspunkt: i = 0.50 A cm?)

Daraus geht hervor, dass die Viton®-Dichtung einen bedeutenden Einfluss auf die Tem-
peraturverteilung aufweist. Da das vorhandene Viton® als Warmeisolator wirkt, wird die
Kihlleistung der in den Endplatten integrierten Kihlzellen gemindert. Wie schon erwahnt
wurde ist es schwierig, eine prazise Aussage Uber den gepressten Zustand des Vitons®
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zu treffen und mit den durchgefiihrten Simulationen den Wirkungsbereich abzuschatzen.
Im Fall des Nichtvorhandenseins des Vitons® liegt das simulierte Temperaturniveau leicht
unter dem gemessenen Temperaturprofil. Mégliche Ursachen hierfir kénnen in dem verein-
fachten Modell fir passive Kihlung liegen, Kapitel 3.1.4, oder in einer inhomogenen Dicke
des gepressten Vitons® sowie im Fehlerbalken der Material-Kennwerte und den Messunsi-
cherheiten.

Die dazugehorige Spannungsverteilung Uber alle 12 Zellen wird in Abbildung 8.10 darge-
stellt. Daraus geht hervor, dass die einzelnen Zellspannungen sowohl in der Simulation
als auch im Experiment einen hohen Grad an Homogenitat aufweisen. Die Grlinde flr die
Diskrepanz zwischen den berechneten und gemessenen Zellspannungen kénnen sowohl
in den Modell-Annahmen und Vereinfachungen als auch in der Messung selbst liegen. Die
deutlich niedrigeren Zellspannungen der Zellen 1 und 12 kénnen aufgrund spaterer Unter-
suchungen den Stromabnehmern zugeschrieben werden und lassen sich durch eine Quer-
schnittserweiterung des Stromabnehmers beheben [160]. Darliberhinaus zeigen die simu-
lierten Zellspannungen ebenso eine Temperaturabhéngigkeit, bei welcher die Senkung des
mittleren Temperaturniveaus, wie im Fall ohne Viton®, zu Spannungsverlusten fiihrt.

0.7 CFD (Viton 0.50 mm)  « CFD (Viton 0.25 mm)
§0~65 1 CFD (ohne Viton) = Messung
w 0.6 -
c
=}
§0.55 A 3 4 N . . 4
Fos 17 . A
K (] (] - = n - =
0.45 - - .
0.4 T T T
0 2 4 6 8 10 12
Zelle

Abbildung 8.10: Zellspannung iber 12 Zellen bei unterschiedlichen Viton®-Dicken; (Betrieb-
spunkt: i = 0.50 A cm?)

8.2.2 Lokale Temperatur- und Stromdichteverteilung

Nachdem das skalierte Modell validiert wurde, soll im folgenden Abschnitt die lokale Tempe-
ratur- und Stromdichteverteilung unter den identischen Betriebsbedingungen mit der An-
nahme aufgezeigt werden, dass das Viton® seine urspriingliche Dicke von 0.5 mm nach
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dem Einbau beibehalten hat. Der Grund flr solch eine Annahme liegt darin, dass die groB-
ten Temperatur-Inhomogenitaten laut Abbildung 8.9 fiir diesen Fall und die damit verbun-
denen Unterschiede in der lokalen Stromdichte zwischen den einzelnen Zellen zu erwarten
sind. Hinzu kommt, dass dies auch den Wert fiir die Viton®-Dicke darstellt, welcher mit der
héchsten Wahrscheinlichkeit ermittelt werden kann.

Eine dreidimensionale Darstellung der Simulationsergebnisse fir die Temperatur- und die
dazugehorige Stromdichteverteilung flr die Zellen 1, 6 und 12 im Stack wird in Abbildung
8.11 aufgezeigt.

iQO

0.6
£180 EO 5
£170 {04
!60 0.3

Abbildung 8.11: Dreidimensionale Darstellung der Temperatur- (links; in °C) sowie Strom-
dichteverteilung (rechts; in A cm'2) im Stack flr die Zellen 1, 6 und 12

Die Temperaturverteilung in Abbildung 8.11 zeigt deutliche Unterschiede zwischen den
warmeren auBeren Zellen 1 und 12 im Vergleich zu der kiihleren mittleren Zelle 6, was
ebenfalls aus Abbildung 8.8 folgt. Eine zweidimensionale Darstellung der Temperatur- und
Stromdichteverteilung flr die Zellen 1 und 6 wird in den Abbildungen 8.12 und 8.13 dar-
gestellt, um die Unterschiede in der Temperatur- und Stromdichteverteilung zwischen den
einzelnen Zellen aufzuzeigen.

Die Stréomungsanordnung der Medien entspricht derjenigen in Abbildung 7.26-links, was
bedeutet, dass sich Anode, Kathode und Kiihlung im Gleichstrom befinden. Analog der
Temperaturverteilung im 200 cm?-Stack ist das Temperaturmaximum aufgrund des kon-
vektiven Warmetransports von oben nach unten ebenfalls im unteren Bereich des Stacks
zu erwarten.

Ein Vergleich der simulierten und gemessenen Temperatur fiir die Zelle 6 - Messpunkt 8 in
Abbildung 8.8 zeigt, dass die Ergebnisse sehr gut miteinander tbereinstimmen (T ~ 174
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Abbildung 8.12: Temperatur- (links; in °C) und Stromdichteverteilung (rechts; in A cm?) in
Zelle 1 firi = 0.50 Acm™ und Ay = 2.0/2.0

tqo
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160
Abbildung 8.13: Temperatur- (links-in °C) und Stromdichteverteilung (rechts-in Acm2) auf
der Zelle 6 fiir i = 0.50 Acm™ und Ay = 2.0/2.0

K). Daher wird diese Zelle hinsichtlich der kritischen Maximaltemperatur im Weiteren naher
betrachtet.

So liegen die Messpunkte aus Abbildung 8.8 in der Zellmitte. In Abbildung 8.13-links ist
jedoch zu entnehmen, dass die héchsten Temperaturwerte im unteren Bereich der Zelle
vorzufinden sind.

Eine nahere Betrachtung der Simulationsergebnisse ergibt, dass die hdchste Temperatur
T ~ 187 °C betragt und somit um 13 K héher liegt als an dem Messpunkt in Abbildung
8.7. Gleichzeitig wird auch die maximale vorgegebene Temperaturdifferenz von AT = 20K
Uberschritten. Dies kann auf potenzielle Probleme fiir den weiteren Betrieb des Stacks hin-
weisen. So bedeutet zum Beispiel eine héhere Betriebstemperatur auch héhere Alterungs-
raten sowie eine starkere Materialbeanspruchung, wahrend héhere Temperaturdifferenzen
im Stack zu thermischen Spannungen fihren kénnen.

Um die Temperaturdifferenz AT zu reduzieren, bietet sich die Mdglichkeit an, entweder
den Ol-Massenstrom zu erhdhen oder ein Kithimedium mit hdherer spezifischer Warme-
kapazitat cp zu verwenden. Die Erhdhung des Massenstroms vom Kihimedium wirkt sich
jedoch negativ auf die Gesamteffizienz des Systems aus. Sofern die Temperaturdifferenz
hinnehmbar ist und lediglich die absolute Temperatur gesenkt werden soll, kann dies durch
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die Senkung der Eingangstemperatur erreicht werden. Dabei ist jedoch zu beachten, dass
sich eine niedrigere Betriebstemperatur wiederum negativ auf die CO-Vertraglichkeit aus-
wirkt. So zeigten Simulationen am Einzel-Kanal-Modell einen Spannungsverlust in der Gro-
Benordnung 10 mV je niedrigerer Betriebstemperatur von 10 K im Bereich von 140 °C -
180°C.

Die Stromdichteverteilung in den Abbildungen 8.12-rechts und 8.13-rechts deuten darauf
hin, dass das Profil die Folge der Uberlagerung von Anoden- und Kathoden-Reaktionen ist,
identisch zum 200 cm?-Stack in Abbildung 7.20. Ebenso ist fir den Gleichstrom-Betrieb
charakteristisch, dass das Stromdichtemaximum im oberen Bereich, nahe den beiden Rea-
ktanten-Eingéngen, zu erwarten ist. Aufgrund der ungleichmaBigen Stackklhlung ist zudem
erkennbar, dass jede Zelle eine eigene Stromdichteverteilung und Zellspannung aufweist.
Die Stromdichte ist zwar bedingt durch die Gleichungen 4.24 und 4.25 temperaturabhangig,
jedoch spielt die Reaktanten-Abreicherung bei den gangigen Stéchiometrie-Werten eine
dominierende Rolle, was letztendlich dazu fihrt, dass die Stromdichte nicht dem Tempera-
turverlauf folgt.

8.2.3 Zusammenfassung

Der entwickelte Pordse Volumen-Ansatz sowie die implementierten elektrochemischen Mo-
delle fur den Reformat / Luft-Betrieb wurden erfolgreich an einer neuen Geometrie ange-
wandt, um die Skalierbarkeit des Modells zu beweisen. Die Besonderheit der Stackgeome-
trie liegt im neuartigen Kuhlkonzept, bei welchem nicht mehr jede einzelne elektrochemi-
sche Zelle gekiihlt wird.

Die Modellierungsstrategie setzte sich aus zwei Schritten zusammen, wobei im ersten
Schritt die Reaktantenverteilung im Stack-Manifold untersucht wurde. Die daraus erhalte-
nen Ergebnisse zeigten eine Gleichverteilung der Reaktanten in die einzelnen Zellen. Diese
Ergebnisse wurden als Randbedingung im zweiten Schritt, der Stacksimulation, verwendet.
Die Stackvalidierung anhand der Messung der Temperaturverteilung entlang der Stackach-
se in 15 Messpunkten und der Spannungsverteilung Uber alle 12 Zellen hinweg zeigte eine
gute Ubereinstimmung. Aus der Simulation ist eindeutig der Wellencharakter in der Tempe-
raturverteilung aufgrund des neuartigen Kihlkonzepts zu erkennen. Weiterhin konnte ein
Einfluss der Viton®-Dichtung auf den Temperaturverlauf identifiziert werden, welche an den
Stackseiten als thermischer Isolator wirkt. Dies wird ebenso sichtbar beim Vergleich zwi-
schen den inneren Zellen und Randzellen.

Daruiber hinaus wird durch die Simulation das Temperaturmaximum unterhalb der Mess-
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punkte vorhergesagt, woraus folgt, dass mdglicherweise héhere Massenstréme des Kiihl-
mediums erforderlich sind, um die Temperaturdifferenzen im Stack zu senken.
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9 Zusammenfassung

Modellierung und Simulation nehmen eine immer bedeutendere Rolle bei der Unterstit-
zung von Forschung und Entwicklung von Stackkonzepten in der Brennstoffzellentechno-
logie ein. Insbesondere bietet die CFD-Simulation Vorteile in Hinblick auf die Kopplung von
komplexen multiphysikalischen Prozessen wie Warme- und Stofflibertragung mit elektro-
chemischen Oberflachenreaktionen auf der Elektrode. Die Hauptursache fir die derzeit
vorliegende Uberschaubare Anzahl an Stackmodellen liegt in den limitierten Rechnerkapa-
zitdten sowie der begrenzten Parallelisierung von Software-Paketen.

Das Ziel der vorliegenden Arbeit lag zum einen in der geometrischen und elektrochemi-
schen Modellentwicklung fur HT-PEFC-Stacks, welche es ermdéglicht, gesamte Stacks auf
einem héheren Abstrahierungsgrad innerhalb annehmbarer Zeitrdume und mithilfe beste-
hender Rechnerkapazitaten zu simulieren. Zum anderen wurde das entwickelte Modell an-
hand von experimentellen Messungen validiert und auf praxisrelevante Probleme ange-
wandt. Die Modellierung und Simulation erfolgte in der Software Ansys / Fluent.

Die hierflr entwickelte Modellierungsstrategie weist drei wichtige Merkmale auf:

+ Die Stack-Manifolds werden hinsichtlich der Reaktantenverteilung vom Manifold in
die Zellen separat simuliert. Die Manifold-Geometrie wird hierbei im Detail modelliert,
wéhrend die Zellen-Flowfields als pordse Volumina abgebildet werden und damit nur
den Druckverlust simulieren.

 Die Reaktanten- und Kuhl-Flowfields im Stackmodell basieren auf dem Pordsen Volu-
men-Ansatz. Dabei wird die detaillierte Flowfield-Geometrie in ein homogenes poré-
ses Volumen mit gemittelten Transporteigenschaften umgewandelt und lediglich die
Hauptmerkmale der Geometrie sowie die Hauptstrémungsrichtung betrachtet.

» Die Membran-Elektroden-Einheit wird als eine zweidimensionale, gasundurchléssige
Ebene zwischen der porésen Anode und Kathode modelliert, auf welcher die elektro-
chemischen Reaktionen stattfinden. Der hierbei verwendete Ansatz basiert auf einem
homogenen makroskopischen Modell.

Die prinzipielle Idee des Porésen Volumen-Ansatzes liegt in der Abstrahierung und Zusam-
menfassung der einzelnen Flowfield-Komponenten wie beispielsweise Kanéle, Stege und
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GDL in ein effektives poréses Volumen, welches gemittelte Eigenschaften hinsichtlich der
Strémung und Warmelbertragung aufweist. Das porése Volumen besitzt die gleichen Au-
BenmaBe, ist jedoch im Gegensatz zu der Detail-Geometrie homogen und fiihrt demgeman
zu einer ,verschmierten Verteilung der Simulationsergebnisse. Weiterhin ist es mdglich, in
einem pordsen Volumen nur eine Hauptstromungsrichtung vorzugeben. Durch die Kombi-
nation mehrerer Volumina sowie durch Anpassung der jeweiligen Hauptstrémungsvektoren
kdnnen jedoch auch komplexere Strémungswege beschrieben werden. Der Hauptvorteil
solch einer abstrahierten Modellierung lag fir diese Arbeit in der signifikanten Reduzie-
rung der Rechenelemente um den Faktor ~ 1000, wodurch die Méglichkeit gegeben war,
komplette Stacks zu simulieren.

Zur Berechnung der elektrochemischen Prozesse auf der zweidimensionalen Membran-
Elektroden-Einheit wurde das elektrochemische Dinnschichtmodell fir Wasserstoff / Luft-
sowie Reformat / Luft-Betrieb unter der Annahme der Isopotenzial-Bedingung Zellspan-
nung verwendet. Hinsichtlich des Reformat / Luft-Betriebs wurden dabei insbesondere die
CO-Vergiftungseffekte berlcksichtigt. Fur die Berechnung der einzelnen Zellspannungen
im Stack wurde der Ansatz gewahlt, bei dem die einzelnen Spannungsverluste n; von der
offenen Zellspannung Vocy subtrahiert werden. Die offene Zellspannung V oy wurde da-
bei als konstant angenommen. Zudem wurden die Uberspannungsverluste ¢t mittels der
Tafel-Gleichung ermittelt, wahrend die Ohm’schen Verluste nq als Funktion der Tempera-
tur und Stromdichte modelliert wurden. Das so entwickelte elektrochemische Modell wurde
Uber die User Defined Functions (UDFs) mit den Fluent-eigenen Transportgleichungen fir
Masse, Impuls, Energie und Spezies gekoppelt.

Auf diese Weise erfolgte der Aufbau von einem dreidimensionalen HT-PEFC-Stack mit ei-
ner aktiven Flache von 200 cm?, fiinf elektrochemischen sowie finf Kiihizellen, welche in
einer Schichtstruktur angeordet wurden.

Der erste Schritt der Stacksimulation bestand in der Untersuchung der Reaktantenvertei-
lung vom Stack-Manifold in die einzelnen Zellen. Das erstellte Modell umfasste eine de-
taillierte Darstellung des Ein- und Ausgangs-Manifolds sowie eine abstrahierte Darstellung
der Zell-Flowfields anhand des Porésen Volumen-Ansatzes. Die Simulationsergebnisse er-
gaben eine gleichmé&Bige Verteilung der Reaktanten in die einzelnen elekirochemischen
Zellen. Daruber hinaus konnte eine ungleichmaBige Verteilung der Reaktanen in den Ver-
sorgungskanalen der einzelnen Zellen festgestellt werden. Wahrend die mittleren Versor-
gungskanéle der Zellen eine Uberversorgung erfuhren, kam es in den obersten und unters-
ten Kanélen zu einer Unterversorgung mit einer Abweichung von bis zu 20 % vom idealen
Wert. Dieser Effekt war bei kleinen Gesamtmassenstrémen im Manifold ausgeprégter. Als
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Grund hierfiir konnte die Anderung des Geschwindigkeitsprofils wegen dem Diffusor in den
Bereichen um die Randkanale identifiziert werden. Darauffolgende Untersuchungen am
Zellimodell zeigten, dass eine partiell-versorgte Zelle zu einer héheren lokalen Stromdichte
sowie zu héheren Spannungsverlusten fuhrte.

Dennoch konnte eine gleichméaBige Versorgung der elektrochemischen Zellen als Randbe-
dingung fir die darauffolgende Stacksimulation hinzugezogen werden. Die globale Validie-
rung des Stackmodells anhand der Polarisationskurven zeigte sowohl fir den Wasserstoff
/ Luft- als auch fiir den Reformat / Luft-Betrieb mit einem Anteil von 1 % an CO gute Uber-
einstimmungen bei einer Abweichung von 5 % hinsichtlich der Spannung. Fir die lokale
Validierung der Stromdichte und Temperaturverteilung im Stack wurden die Messungen
mit einer eingebauten segmentierten Messzelle aus 26 x 13 Messpunkten vorgenommen.
Der Vergleich zweier Betriebspunkte im Wasserstoff / Luft- sowie Reformat / Luft-Betrieb
ergab eine sehr gute qualitative sowie quantitative Ubereinstimmung der berechneten Wer-
te mit den Messergebnissen. Lokale Differenzbildungen zeigten zudem eine Abweichung
von 10 - 20 % in der lokalen Stromdichte. Darliber hinaus war in allen untersuchten Fal-
len ein steileres Stromdichteprofil im Vergleich zum Gemessenen zu erkennen. Einer der
Grunde hierfur liegt in der Natur des verwendeten Dinnschichtmodells, welches steilere
Gradienten der lokalen Stromdichte erzeugt. Weiter trugen die Geometrievereinfachungen
sowie Messunsicherheiten zur genannten Abweichung bei. Zusatzlich kénnen Querstréme
im Stack einen Einfluss auf die Stromdichte-Glattung haben. Im Modell wurden sie jedoch
nicht mitberlcksichtigt.

Das erfolgreich validierte Stackmodell wurde anschlieBend fiir praxisrelevante Fragestellun-
gen, zum Beispiel hinsichtlich der Stromdichte-Homogenisierung, hinzugezogen. Die Moti-
vation hierflr lag darin, dass héhere lokale Stromdichten zu héheren Alterungsraten flhren.
Infolgedessen kann sich eine homogene Stromdichteverteilung positiv auf die Lebensdau-
er der MEAs auswirken. Zur Uberpriifung wurden systematische Untersuchungen am Ein-
Kanal-Modell durchgefiihrt, um die giinstigste Verteilung der Stromdichte zu eruieren. Hier
hat sich die Konfiguration Anode / Kathode im Gegenstrom und Anode / Kiihlung im Gleich-
strom als optimal erwiesen. Die Erkenntnisse aus der Untersuchung am Ein-Kanal-Modell
wurden auf den Stack Ubertragen, wobei die gleichen positiven Effekte festgestellt werden
konnten. Durch die Gegenstrom-Anordnung von Reaktanten konnte, abhangig vom stdchio-
metrischen Verhéltnis, eine Homogenisierung der lokalen Stromdichte bis zu 20 % erreicht
werden.

Im darauffolgenden Schritt wurde die Modellskalierbarkeit am Beispiel eines 12-Zellen-
Stacks mit 320 cm? aktiver Flache nachgewiesen. Eine Besonderheit dieses Stacks stellte
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das neue Kuhlkonzept mit lediglich finf Kuhlzellen dar. Der Vorteil hierbei lag in der gerin-
geren Anzahl der Kihlzellen im Vergleich zu den elektrochemischen Zellen. Zudem stellten
die Kuhlzellen eine abgeschlossene Einheit dar, wodurch die Dichtungs-Konzepte verein-
facht werden konnten. Die Ergebnisse der Stacksimulation zeigten, dass das Modell in der
Lage ist, die Betriebsvariablen wie lokale Temperatur und Zellspannung vorauszuberech-
nen. Daruber hinaus konnten unmittelbare Vorteile der CFD-Simulation gezeigt werden.
Wahrend beispielsweise die Temperaturmesspunkte aus technischen Griinden nur in der
Zellmitte zur Verfigung standen, konnte anhand der CFD-Simulation die Temperaturver-
teilung Uber die gesamte aktive Flache berechnet werden. Daraus ergab sich zudem die
Schlussfolgerung, dass die héchsten Temperaturen im Stack unterhalb der Zellmitte zu
erwarten sind und diese als Referenz hinsichtlich der maximal zuldssigen Temperatur so-
wie Temperaturdifferenz im Stack verwendet werden sollten. Zusétzlich konnte der Einfluss
der elektrischen Viton®-Isolierung aufgezeigt werden. Aufgrund ihrer niedrigen thermischen
Leitfahigkeit kann sie, abhangig von ihrem Zustand und der Position im zusammengebau-
ten Stack, eine signifikante thermische Isolierung darstellen und damit die Effizienz der
benachbarten Kihlzellen beeintrachtigen.

Entsprechend lassen sich die wichtigsten Ergebnisse der Arbeit wie folgt festhalten:

» Erstmalig fur die Simulation von kompletten HT-PEFC-Stacks konnte das Pordse
Volumen-Modell in Kombination mit dem Tafel-Ansatz als geeignetes Modell ermit-
telt werden;

 Die lokale Stromdichte- und Temperaturverteilung auf der Zellebene sowie das Zu-
sammenspiel von Strdmungs- und Warme-Management zwischen den einzelnen Zel-
len des Stacks konnten erfolgreich simuliert werden;

« Eine signifikante Stromdichtehomogenisierung konnte durch eine Variation der Stro-
mungsfihrung von Anode, Kathode und Kuhlung erreicht werden.

Demzufolge kann dieser Ansatz bedeutend zur Untersuchung und Entwicklung von Stack-
konzepten beitragen.
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A Anhang zu Kapitel 7

A.1 Partielle Versorgung der aktiven Flache

In den hier vorgestellten Stackmodellen werden alle Flowfields mit dem Porésen Volumen-
Ansatz modelliert. Die Ergebnisse aus Kapitel 7.1 und 8.1 weisen jedoch auf eine még-
liche Unterversorgung der Randkanale in den einzelnen Zellen hin, obwohl jede Zelle im
Durchschnitt gleichmé&Big versorgt wird. Um diese Effekte und seine Einflisse auf die Zell-
Performance n&her zu untersuchen, ist der Porése Volumen-Ansatz dafiir ungeeignet, da
alle Kanéle, Stege sowie die GDL als ein homogenes, poréses Volumen modelliert werden.
Aufgrund dessen wird hierflr der konventionelle CFD-Ansatz mit detaillierter Geometrie-
Modellierung gewahlt. Durch die wesentlich héheren Anforderungen bezuglich der Rechen-
kapazitat in detaillierten Modellen wird die Analyse anhand eines einfachen 5-Kanal-Zell-
Modells durchgefiihrt. Diese Geometrieanordnung ist ebenfalls in dem Eingangsbereich
des Reaktanten-Flowfields vorzufinden, Abbildung 6.5.

Das Zell-Modell ist in Abbildung A.1 abgebildet und besteht aus 5 parallel verlaufenden
Kanalen auf der Anoden- und Kathoden-Seite sowie der dazugehérigen GDLs, wahrend
die MEA weiterhin als eine unendlich diinne zweidimensionale Schicht modelliert wird.

Tabelle A.1: Geometrie und Betriebsbedingungen des 5-Kanal-Modells

Anzahl der Kanale 5
Anzahl der Finiten-Volumina 470000
GDL:Dicke 0.2 mm
Reaktanten Ho / Luft
Aktive Flache 200 mm?
Betriebspunkt 0.60 A cm™2
Aak 2.0/2.0
Temperatur (konst.) 160 °C

Unter konstanten Betriebsbedingungen sollen in dem 5-Kanal-Modell zwei Félle untersucht
werden:
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ANHANG A. ANHANG ZU KAPITEL 7

Abbildung A.1: Zell-Modell mit finf Kanalen in detaillierter Modelldarstellung

1. die gleichmaBige Versorgung aller 5 Kanale mit Kathoden-Gasen

2. die Zuflihrung des gesamten Massenstroms Uber 3 innere Kanéle.
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Abbildung A.2: Stromdichteverteilung flr das Zell-Modell mit fiinf versorgten Kanélen (links-
oben; Vg = 0.55 V) und mit drei versorgten Kanélen (links-unten; Vg = 0.53 V)

Die Ergebnisse der Simulation sind in Abbildung A.2 dargestellt. Es ist deutlich zu sehen,
dass im Falle der Blockierung der duBeren Kanale die Stromdichteverteilung eine grdBere
Inhomogenitat aufweist. Der Grund hierflr liegt darin, dass die gesamte Zelle den vorge-
gebenen Strom erreichen muss. Die unterversorgten Bereiche der MEA unter den blockier-
ten Kanélen leisten dafiir jedoch aufgrund der mangelnden Sauerstoffversorgung lediglich
einen kleinen Beitrag. Um dies zu kompensieren, entstehen auf den ausreichend versorgten
Bereichen héhere Stromdichten von bis zu von ~ 50 %, Abbildung A.2-rechts. Die partielle
Unterversorgung der aktiven Flache wird ebenfalls von einem Spannungsverlust von ~ 20
mV begleitet.
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A.1. PARTIELLE VERSORGUNG DER AKTIVEN FLACHE

Die Analyse lasst darauf schlieBen, dass die Zellen im Falle einer partiellen Versorgung,
wie es die Verteilungsanalyse in Kapitel 7.1 und 8.1 vorsieht, héhere lokale Stromdichten
sowie eine damit verbundene héhere Alterung aufweisen [122]. Aufgrund dessen muss der
Strdmungsverteilung innerhalb der Zellen im Rahmen der Manifold-Auslegung besondere
Aufmerksamkeit gewidmet werden. Desweiteren ist der CFD-Simulation zufolge ein Span-
nungsverlust zu erwarten. Auch ist das entwickelte elekirochemische Modell - obwohl nicht
fur die Zellsimulation optimiert - durchaus hilfreich, die zu erwartenden Effekte auf der Zell-
ebene mit einem hdheren Detaillierungsgrad abzubilden.

129






Nomenklatur

Akronyme

AFC ...l Alkaline Fuel Cell - Alkali-Brennstoffzelle

APU ................. Auxiliary Power Unit - Hilfsstromaggregat

BZ ... Brennstoffzelle

CAD ...t Computer-Aided Design - Rechnerunterstltztes Konstruieren

CFD ..o Computational Fluid Dynamics - Numerische Stromungsmechanik

DMFC ............... Direct Methanol Fuel Cell - Direktmethanolbrennstoffzelle

FC ., Fuel Cell - Brennstoffzelle

FDM ................ Finite-Differenzen-Methode

FEM ... Finite-Elemente-Methode

FVM ...l Finite-Volumen-Methode

GDL ..o Gas Diffusion Layer - Gas-Diffusions-Schicht

HT-PEFC ............ High-Temperature Polymer Electrolyte Fuel Cell - Hochtemperatur-
Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle

MCFC ............... Molten Carbonate Fuel Cell - Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle

MEA ................ Membrane-Electrode-Assembly - Membran-Elektroden-Einheit

PAFC ............... Phosphoric Acid Fuel Cell - Phosphorsaure-Brennstoffzelle

PAFC ............... Phosphoric Acid Fuel Cell - Phosphorsaurebrennstoffzelle

PBI ..o Polybenzimidazole

PEFC ............... Polymer Electrolyte Fuel Cell - Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle

PTFE ............... Polytetrafluorethylen

SOEC ............... Solid Oxide Electrolyser Cell - Festoxidelektrolysezelle

SOFC ............... Solid Oxide Fuel Cell - Festoxid-Brennstoffzelle

Kn ool Knudsen-Zahl
NU o Nusselt-Zahl

131



Nomenklatur

Pro Prandtl-Zahl
Ra ...t Rayleigh-Zahl
Re ...t Reynolds-Zahl

Griechische Symbole

o Transferkoeffizient

OF wveiiaiieain, Strémungswiderstand ................oiiiiii i m2
QW weeeeiieieeens Temperaturleitfahigkeit ........... ... ... m2 s
B Expansionskoeffizient ... KT
A Differenz

TJACE v v vvvvrnenennens Aktivierungsiberspannung . .........ooeiiiiiiii i \
1@ cveveeineieaans Uberspannungsverluste an der Anode .......................... \
TIK v eeemmeene e Uberspannungsverluste an der Kathode ......................... \
T oo Ohm’sche Verluste ....... ... \
o Universeller Diffusionskoeffizient

o AP Globale Porositat

A Stéchiometrisches Verhéltnis

Bhoee e Dynamische Viskositat ... kg m’ !
Vo Kinematische ViskoSitat ..............ccccovieeeiineeann... m2 ™!
S Universelle extensive Feldeigenschaft

D i Universelle intensive Feldeigenschaft

Do Dichte ... kg m™3
© Bedeckungsgrad

Indizes

OO0ttt Umgebung

A Anode

(o7 Zelle

eff effektiv

f o Fluid

] Eingang

Ko Kathode

Krit oo kritisch

132



Nomenklatur

loss .ot Verluste

out ........oiell. Ausgang

Pt ..o Platin

ref .o Referenz

rel ... relativistisch

S Surface - Oberflache
S Festkdrper

101 R Massenstrom ....... ... kg s
A . BesChleunigQUuNG ... ...t ms2
b ... Volumenkraft ... ... N m3
D Tensor der Deformationsrate

o Einheitstensor

o Einheitsvektor

T . Spannungstensor

Vo Geschwindigkeit ............ooveeeiie i, ms'
A FIACNE ...ttt e e m?
A Chemische Aktivitat

b Breite . m
C o Konzentration .............cc.coiiieiii i, mol cm™3
CP tevrnie s Spezifische Warmekapazitat bei konstantem Druck ..... Jkg ! K1
Do Chemischer Diffusionskoeffizient ........................... m? s’
doooi DUrchmesser ... m
dp oo Hydraulischer Durchmesser .............. .. ... oo, m
dp oo Porenbezogener Durchmesser ..., m
Eao oo Aktivierungsenergie ...... ..o kJ mol!
Foo Faraday-Konstante (96 485.33) ...t C mol!
(€ GIbbS-ENErgie ........ooiee i kJ mol!
H o oo ENthalpie ......oeee e kJ mol!
h oo WarmeUlbergangskoeffizient; Héhe .................. W m=2 K 1, m
I SO A
Stromdichte ... Acm?
10 civeiii i Austauschstromdichte ... A cm2

133



Nomenklatur

134

Referenz-Austauschstromdichte ........................... Acm?
Permeabilitat ................ooi i m?
Warmeleitkoeffizient ...................ccooiiiiiiii., wm KT
Tragheitspermeabilitdt ..............c i m
Charakteristische LANGE . ... m
Molare Masse ...........cc.eeeiueeeie i, kg mol!
Umfang ..o m
DrUCK e Pa
Universelle Gaskonstante (8.314) ..................... J mol! K™
Ohm’scher Widerstand ................coeeeineeiineo.n.. Qcm™
Flache des Kontrollvolumens ..., m?2
Volumenbezogener Quell- / Senkterm .................. kgm3 s
Temperatur . ... K
= S
Spannung; Volumen ............ i V; m3
Standardpotenzial (bei 433.15K) ... \Y
ZellSPannuUNg .. ... \
Spannungsverluste . ... ... \Y
Offene Zellspannung .........c.ouiiiiiiiiii e \Y
x-Koordinate

Widerstandsparameter ......... ... Q cm?
Widerstandsparameter .............cc.ccoeeeeeeenneann.. Qcm2 K1
y-Koordinate

Anzahl der Elektronen; z-Koordinate

Volumenbezogener thermischer Quell- / Senkterm ......... W mS
Zelle



Abbildungsverzeichnis

1.1

2.1

3.1

4.1
4.2
4.3

6.1

6.2

6.3

6.4

6.5

6.6

6.7

6.8
6.9

Darstellung der Arbeitsabschnitte . . . . . . . . .. ... . 0oL,
Modellierungsebenen - Von der Mikroebene zum System . . . . . . . . . ..
Raumliche Diskretisierung der Geometriedoméne in Kontrollvolumina . . . .

Schematische Darstellung des Kennlinien-Modells . . . . . ... ... ...
MEA-Modellierung . . . . . . . . . .
Stromdichteprofile fiir konstante und variable Uberspannungsverluste nact fiir
i=020Acm2und Mgk =2.0/2.0 . . ..

Vernetzung bei porésen Volumina (Ap = 27.78 Pa): (links) Grobes Gitter mit
4 Unterteilungen in Strémungsrichtung; (rechts) Feines Gitter mit 10 Unter-
teilungen in Strémungsrichtung . . . . . . . . .. Lo L
Strémungsumlenkung in zwei aufeinanderfolgenden Kanélen . . . . . . ..
Ol-Flowfield des 200cm? Stacks . . . . . . o o
Schematische Darstellung der Umwandlung von der detaillierten Kanal-Steg-
Struktur des Ol-Flowfields in ein poréses Volumen . . . . .. ... .....
Reaktanten-Flowfield des 200 cm? Stacks mit drei charakteristischen Berei-
chen: Eingangs-, Mdander- und Ausgangsbereich. . . . . . .. ... .. ..
Schematische Darstellung der Umwandlung von der detaillierten und gera-
den Kanal-Steg-Struktur des Reaktanten-Flowfields in ein poréses Volumen
Schematische Darstellung der Umwandlung von der detaillierten Kanal-Steg-
Struktur eines Maanders im Reaktanten-Flowfield in ein poréses Volumen
Gerader Kanal mitpordser GDL . . . . . . . . ... .. .. ... ......
Druckverlust im geraden Kanal in Abhangigkeit isotroper GDL-Permeabilitat

6.10 Druckverlust im geraden Kanal fur zwei isotrope GDL-Permeabilitdten . . . .

6.11 Maander-Segment mit poréser GDL . . . . . . . .. .. .. ... ... ..

6.12 Druckverlust im Maander-Segment als Funktion isotroper GDL-Permeabilitat

32

38
47

50

61
62
63

63

64

64

65
66
67
68
69
70

6.13 Druckverlust im Maander-Segment als Funktion orthotroper GDL-Permeabilitat 71

135



Abbildungsverzeichnis

6.14 Druckverlust-Simulation (in Pa) fur die detaillierte gerade Kanal-Steg-Struktur

(links) und das Pordse Volumen-Modell (rechts) . . . . . .. ... ... ... 72
6.15 Druckverlust-Simulation (in Pa) fur die detaillierte Mdander Kanal-Steg-Struktur

(links) und das Pordse Volumen-Modell (rechts) . . . . . .. ... ... ... 73
6.16 Druckverlust-Simulation (in Pa) fir die detaillierte Kanal-Steg-Struktur (links)

und das Pordse Volumen-Modell (rechts) eines Flowfield-Segments . . . . . 74
6.17 Gerades Kanal-Segment mit integriertem Kuhlkanal . . . . . ... ... .. 75

6.18 Temperaturverteilung (in °C) im Inneren des geraden Kanal-Segments mit
integriertem Kihlkanal . . . . . ... ... ... 76

7.1 HT-PEFC-Stack mit finf Zellen; links: Laborstack; rechts: CAD-Modell [153] 77

7.2 Unterschiedliche Stackdoménen . . . . . . . ... ... ... ... ..... 79
7.3 Reaktanten-Flowfield (links) mit dem dazugehd&rigen Pordsen Volumen-Modell

(rechts) . . . . . . 81
7.4 Stack-Manifold mit detaillierten Manifolds und abstrahierten Zellen . . . . . 82
7.5 CAD-Modell des Eingangs-Manifolds mit 50 Versorgungskanadlen . . . . . . 82
7.6 Vergleich zwischen experimenteller und simulierter Kennlinien fiir 160 °C und

Aak = 2.0/2.0 (gemittelt Gber finf Zellen) . . . . . ... ... ... ..... 87
7.7 Zellspannungen im Stack firi = 0.60 A cm?und Agk = 2.0/2.0 im isolierten

Stackbetrieb . . . . ... 88

7.8 Schematische Darstellung der Strémungsbahnen von Reaktanten im Stack . 88
7.9 Lokale Stromdichteverteilung (in A cm™); links: Simulation; rechts: Experi-
ment; (Betriebspunkt i = 0.45 A cm'2; Stéchiometrisches Verhaltnis A\ =

2.0/2.0) \ t i 90
7.10 Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung flir den Betriebspunkt i =
0.45 A cm™?; (linke Skala: absolut in Acm™; rechte Skala: relativin %) . .. 90

7.11 Lokale Stromdichteverteilung (in Acm™); links: Simulation; rechts: Experi-
ment; (Betriebspunkt i = 0.60 A cm'2; Stéchiometrisches Verhaltnis Ay =

2.0/2.0) . . 91
7.12 Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung fiir den Betriebspunkt i =

0.60 A cm?; (linke Skala: absolut in Acm; rechte Skala: relativin %) . .. 91
7.13 Lokale Temperaturverteilung (in °C) fir den Betriebspunkt i = 0.45Acm™

im isolierten Stack; (links: Simulation; rechts: Experiment) . . . . . ... .. 92
7.14 Lokale Temperaturverteilung (in °C) fir den Betriebspunkt i = 0.60 Acm™

im isolierten Stack; (links: Simulation; rechts: Experiment) . . . . . ... .. 92

136



Abbildungsverzeichnis

7.15 Lokale Stromdichteverteilung (in Acm'z); links: Simulation; rechts: Experi-
ment; (Betriebspunkt i = 0.45Acm™; Stéchiometrisches Verhaltnis Ay =
2.0/2.0) . .o 93

7.16 Lokale Temperaturverteilung (in °C) fir den Betriebspunkt i = 0.45Acm™
im nicht-isolierten Stack; (links: Simulation, rechts: Experiment) . . . . . . . 94

7.17 Vergleich der Temperaturverteilung zwischen isoliertem (links) und nicht-
isoliertem (rechts) Stackbetrieb (in °C) firi = 0.60Acm™? . . ... ... .. 94

7.18 Vergleich der Stromdichteverteilung zwischen isoliertem (links) und nicht-
isoliertem (rechts) Stackbetrieb (in Acm™) fiiri = 0.60Acm™@ . . . .. ... 95

7.19 Vergleich zwischen experimenteller und simulierter Kennlinien fir 160 °C und

Aak = 2.0/2.0 (gemittelt Uber funf Zellen) . . . . . .. ... .. ... ..., 97
7.20 Lokale Stromdichteverteilung (in A cm™); links: Simulation; rechts: Experi-
ment (Betriebspunkt i = 0.30 Acm™; Stchiometrisches Verhéltnis Aak =

12/2.0) © o 98

7.21 Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung fir den Betriebspunkt i =
0.30Acm'2; (linke Skala: absolut in Acm'z; rechte Skala: relativin %) . . . . 98

7.22 Lokale Stromdichteverteilung (in A cm™); links: Simulation; rechts: Experi-

ment (Betriebspunkt i = 0.60 Acm; Stochiometrisches Verhltnis Aak =

12/2.0) © o 99

7.23 Differenzbild der lokalen Stromdichteverteilung flir den Betriebspunkt i =
0.60 Acm™?; (linke Skala: absolut in Acm™?; rechte Skala: relativin %) . .. 99

7.24 Lokale Temperaturverteilung (in °C) fiir den Betriebspunkt i = 0.30 Acm™2;
(links: Simulation, rechts: Experiment) . . . . . . . . ... ... .. ..... 100

7.25 Lokale Temperaturverteilung (in °C) fiir den Betriebspunkt i = 0.60 Acm™;
(links: Simulation, rechts: Experiment) . . . . . . . . ... ... .. ..... 100

7.26 Schematische Darstellung der Strémungsanordnungen im Stack; links: Gleich-
strom; rechts: Gegenstrom . . . . . . . ... 101

7.27 Abstrahierung der Stromungsgeometrie: a) Reaktanten-Flowfield mit einge-
zeichneten Strdmungsbahnen (Anode: rot; Kathode: blau; Kihlung: gelb); b)
Ausgewahltes Maander-Segment aus Anode, Kathode und Kihlkanal; c) Ab-
strahiertes Ein-Kanal-Modell (Seitenansicht) . . . . . . .. ... .. ... .. 102

137



Abbildungsverzeichnis

7.28 Strémungsanordnungen im Ein-Kanal-Modell: A) Reaktanten im Gleichstrom

und Kihlung im Gleichstrom (immer bezogen auf die Anode); B) Reaktanten

im Gleichstrom und Kiihlung im Gegenstrom; C) Reaktanten im Gegenstrom

und Kiihlung im Gegenstrom; D) Reaktanten im Gegenstrom und Kithlung im

Gleichstrom. . . . . . . . . . . 103
7.29 Stromdichteverteilung entlang des Kanals fiir i = 0.40 Acm™ und Ay =

1.2/2.0 mit der entsprechenden relativen mittleren Spreizung (rechts) . . . . 104
7.30 Stromdichteverteilung entlang des Kanals fiir i = 0.40 Acm™ und Ay =

2.0/2.0 mit der entsprechenden relativen mittleren Spreizung (rechts) . . . . 104
7.31 Vergleich der lokalen Stromdichteverteilung (in A cm'z) bei Gleichstrom (links)

und Gegenstrom (rechts) fiir i = 0.40 A cm™ und Agk =1.2/2.0) . ... .. 106
7.32 Vergleich der lokalen Stromdichteverteilung (in A cm'2) bei Gleichstrom (links)

und Gegenstrom (rechts) fiir i = 0.40 Acm™ und Ay = 2.0/2.0) . . . . . . 106
7.33 Relative mittlere Spreizung (in %) fir unterschiedliche Strémungsanordnun-

gen im Stackmodell fir den Betriebspunkti = 0.40 Acm™@ . . . . . ... .. 107

8.1 Stack mit 12 Zellen und 320 cm? aktiver Flache; links: Laborstack; rechts:

CAD Modell . . . . . 109
8.2 Schematische Darstellung des Aufbauprinzips im 320 cm? Stack mit 12 elek-
trochemischen (EC) Zellen, 5 Kihlzellen und 2 Endplatten . . . . . . . . .. 110
8.3 Reaktanten-Flowfield des 320 cm? Stacks (links) und das dazugehérige Po-
rose Volumen-Modell (rechts) . . . . . . . . . ... . ... L. 111
8.4 Kihl-Flowfield des 320 cm? Stacks (links) und das dazugehdrige Pordse
Volumen-Modell (rechts) . . . . . . . . .. ... .. .. ... . 111
8.5 Manifold des 320 cm? Stacks mit detailliertem Manifold und Darstellung des
pordésen Reaktanten-Flowfields . . . . . .. .. ... ... ... ....... 113
8.6 Dreidimensionales CFD-Modell mit dem dazugehdrigen Netz-Ausschnitt . . 115
8.7 Schematische Darstellung der Messposition (MP) im Stackinneren . . . . . 116
8.8 Temperaturverlauf entlang der Stackachse . . . . . .. .. ... ... ... 117
8.9 Temperaturverlauf (in °C) entlang der Stackachse firr drei unterschiedliche
Viton®-Dicken; (Betriebspunkt: i =0.50 Acm™@) . . . . .. ... ... .... 117
8.10 Zellspannung (iber 12 Zellen bei unterschiedlichen Viton®-Dicken; (Betrieb-
spunkt:i =050 ACM™2) . . ... 118

8.11 Dreidimensionale Darstellung der Temperatur- (links; in °C) sowie Stromdich-
teverteilung (rechts; in A cm) im Stack fiir die Zellen 1, 6 und 12 . . . . . . 119

138



Abbildungsverzeichnis

8.12 Temperatur- (links; in °C) und Stromdichteverteilung (rechts; in A cm'2) in

Zelle 1firi=0.50 Acm2und A\g =2.0/2.0 . . . . . . ... 120
8.13 Temperatur- (links-in °C) und Stromdichteverteilung (rechts-in Acm'2) auf der

Zelle 6 fiiri =050 Acm2 und Ay =2.0/2.0 . . . . . ... ... ... ... 120
A.1 Zell-Modell mit finf Kanalen in detaillierter Modelldarstellung . . . . . . .. 128
A.2 Stromdichteverteilung fir das Zell-Modell mit fiinf versorgten Kanélen (links-

oben; Vg = 0.55 V) und mit drei versorgten Kanélen (links-unten; Vg =

0.53V) . . 128

139



Abbildungsverzeichnis

140



Tabellenverzeichnis

1.1

3.1

4.1
4.2
4.3

6.1
6.2
6.3
6.4
6.5
6.6
6.7
6.8
6.9

Ubersicht der wichtigsten Brennstoffzelltypen . . . . . . ... ... ... .. 2
Dimensionslose Kennzahlen und Parameter . . . . . . .. ... ... .... 28
Allgemeine Konstanten und Parameter . . . . . . . .. ... ... ...... 38
Definition der Parameter . . . . . . . . . ... L 40
CELTEC® MEA Charakteristik . . . . ... ... ... ............ 42
Abschatzung der Reynolds-Zahl im Reaktanten-Flowfield . . . . . . . .. .. 58
Analytische Druckberechnung im geraden Kanal . . . . .. ... ... ... 59
Netzabhangigkeitsstudie mit Gitter konstanter Seitenlange . . . . . . . . .. 59
Netzabhéngigkeitsstudie mit feinerem Gitter in der Grenzschicht (Inflation) . 60
Kanalgeometrie und Randbedingungen im geraden Kanal-Modell mit GDL . 66
Kanalgeometrie und Randbedingungen fur Maander-Modell mit GDL . . . . 68
Geometrische Kenndaten fir das gerade Kanal-Modell . . . . . . ... ... 71
Simulations-Randbedingungen fiir das gerade Kanal-Modell . . . . . . . .. 72
Geometrische Kenndaten fir das Maander-Modell . . . . ... .. ... .. 73

6.10 Geometrische Kenndaten fiir das Kanal-Segment mit Anode-, Kathode- und

6.11

7.1
7.2
7.3

7.4

7.5

8.1
8.2

Kihlkanal . . . . . . . . . 75
Rand- und Betriebsbedingungen fiir das Kanal-Segment . . . . . . . .. .. 76
Kenndaten des 200cm? Stacks . . . . . . ..o 77
Manifold-Geometrie und Randbedingungen . . . . . . .. ... ... .... 83
Wasserstoffverteilung an den Versorgungskanalen (rijgeq \tiicep) fir A =

1.2undi=020Acm2 . . . ... 84
Luftverteilung an den Versorgungskanalen (1iygeq \tiicpp) flr A = 2.0 und

1=0.60ACM™ . . ... 85
Rand- und Betriebsbedingungen . . . . . . .. ... L oL oL 96
Kenndaten des 320 cm? Stacks . . . . . . . ... 110
Manifold-Geometrie und Betriebsbedingungen . . . . . . . ... ... ... 113

141



Tabellenverzeichnis

8.3 Wasserstoffverteilung an den Zufuhrkanalen in dem 320 cm? Stack (1ijgea \1iiGFD)

firA=1.2undi=020Acm2 . . . . ... ... ... ... 114
8.4 Betriebsbedingungen . . . . . ..o 116
A.1 Geometrie und Betriebsbedingungen des 5-Kanal-Modells . . . . . . .. .. 127

142



Literaturverzeichnis

[1] T. Smolinka, S. Rau und C. Hebling. Polymer Electrolyte Membrane (PEM) Water
Electrolysis. In D. Stolten, Herausgeber, Hydrogen and Fuel Cells, pages 271-289.
WILEY-VCH, Weinheim, 1. Auflage, 2010.

[2] C. Sattler. Thermochemical Cycles. In D. Stolten, Herausgeber, Hydrogen and Fuel
Cells, pages 189 — 206. WILEY-VCH, Weinheim, 1. Auflage, 2010.

[3] J. Rostrum-Nielsen. Reforming and Gasification - Fossil Energy Carriers. In D. Stol-
ten, Herausgeber, Hydrogen and Fuel Cells, pages 291 — 320. WILEY-VCH, Wein-
heim, 1. Auflage, 2010.

[4] C. Wannek. High-Temperature PEM Fuel Cells: Electrolytes, Cells, and Stacks. In
D. Stolten, Herausgeber, Hydrogen and Fuel Cells, pages 17-40. WILEY-VCH, Wein-
heim, 1. Auflage, 2010.

[5] T. H. Yu, Y. Sha, W.-G. Liu, B. V. Merinov, P. Shirvanian und Goddard W. A. Mecha-
nism for Degradation of Nafion in PEM Fuel Cells from Quantum Mechanics Calcula-
tions. Journal of the American Chemical Society 133, 19857—19863, 2011.

[6] X. Zhou, J. Zhou und Y. Yin. Atomistic modeling in study of polymer electrolyte fuel
cells - a review. In U. Pasaogullari und C.-Y. Wang, Herausgeber, Modern Aspects of
Electrochemistry, pages 307—380. Springer, New York - USA, 1. Auflage, 2010.

[7] C. H. Cheng, K. Malek und N. Sui, P. C. Djilali. Effect of Pt nano-particle size on
the microstructure of PEM fuel cell catalyst layers: Insights from molecular dynamics
simulations. Electrochimica Acta 55, 1588—1597, 2010.

[8] M. H. Eikerling und K. Malek. Electrochemical materials for pem fuel cells: Insights
from physical theory and simulation. In M. Schlesinger, Herausgeber, Modeling and
Numerical Simulations, pages 169-247. Springer, New York - USA, 1. Auflage, 2009.

[9] S. Succi. The Lattice Boltzmann Equation. Oxford University Press, New York -
United States, 2002.

[10] J. P. Brinkmann, D. Froning, U. Reimer, V. Schmidt, W. Lehnert und Stolten D. 3D

143



Literaturverzeichnis

(1]

(12]

[13]

(14]

(1]

[16]

(17]

(18]

(19]

(20]

(21]

144

Modeling of One and Two Component Gas Flow in Fibrous Microstructures in Fuel
Cells by Using the Lattice-Boltzmann Method. ECS Transactions, 2012.

A. A. Kulikovsky. Direct methanol hydrogen fuel cell: The mechanism of functioning.
Electrochemistry Communications 10, 1415-1418, 2008.

A. A. Kulikovsky. The regimes of catalyst layer operation in a fuel cell. Electrochimica
Acta 55, 6391-6401, 2010.

A. A. Kulikovsky. A simple equation for temperature gradient in a planar SOFC stack.
International Journal of Hydrogen Energy 35, 308-312, 2010.

N. Vasileiadis, D. J. L. Brett, V. Vesovic, A. R. Kucernak, E. Fontes und N. P. Brandon.
Numerical Modeling of a Single Channel Polymer Electrolyte Fuel Cell. Transaction
of ASME 4, 336-344, 2007.

S. Dutta, S. Shimpalee und J. W. van Zee. Three-dimensional numerical simulation
of straight channel PEM fuel cells. Journal of Applied Electrochemistry 30, 135—146,
2000.

J. Lobato, P. Canizares, M. A. Rodrigo, F. J. Pinar, E. Mena und D. Ubeda. Three-
dimensional model of a 50 cm? high temperature PEM fuel cell. Study of the flow
channel geometry influence. International Journal of Hydrogen Energy 35, 5510—
5520, 2010.

D. Juarez-Robles, A. Hernandez-Guerrero, B. Ramos-Alvardo, F. Elizalde-Blancas
und C. E. Damian-Ascencio. Multiple concentric spirals for the flow field of a proton
exchange membrane fuel cell. Journal of Power Sources 196, 8019-8030, 2011.

V. A. Danilov und M. O. Tade. A CFD-based model of a planar SOFC for anode flow
field design. International Journal of Hydrogen Energy 34, 8998-9006, 2009.

V. M. Janardhanan und O. Deutschmann. CFD analysis of a solid oxide fuel cell with
internal reforming: Coupled interactions of transport, heterogeneous catalysis and
electrochemical processes. Journal of Power Sources 162, 1192—-1202, 2006.

V. Verda und A. Sciacovelli. Design improvement of circular molten carbonate fuel
cell stack through CFD Analysis. Applied Thermal Engineering 31, 2740-2748, 2011.

S. Shimpalee, J. W. Ohashi, M. Van Zee, C. Ziegler, C. Stoeckmann, C. Sadler und



Literaturverzeichnis

[22]

(23]

(24]

(25]

(26]

[27]

(28]

(29]

(30]

[31]

(32]

C. Hebling. Experimental and numerical studies of portable PEMFC stack. Electro-
chimica Acta 54, 2809-2911, 2009.

M. Peksen. A coupled 3D thermofluidethermomechanical analysis of a planar type
production scale SOFC stack. International Journal of Hydrogen Energy 36, 11914—
11928, 2011.

C. Ziogou, S. Voutetakis, S. Papadopoulou und M. Georgiadis. Modeling and Ex-
perimental Validation of a PEM Fuel Cell System. 20th European Symposium on
Computer Aided Process Engineering 20, 721-726, 2010.

J. Wishart, Z. Dong und M. Secanell. Optimization of a PEM fuel cell system based
on empirical data and a generalized electrochemical semi-empirical model. Journal
of Power Sources 2006, 1041-1055, 2006.

P. Pfeifer, C. Wall, O. Jensen, H. Hahn und M. Fichter. Thermal coupling of a high
temperature PEM fuel cell with a complex hydride tank. International Journal of Hy-
drogen Energy 34, 3457-3466, 2009.

Parag Jian. Multi-scale Modeling and Optimization of Polymer Electrolyte Fuel Cells.
Dissertation, Carnegie Mellon University, Pittsburgh, Pennsylvania, 2009.

T. E. Springer, T. A. Zawodzinski und Gottesfeld S. Polymer Electrolyte Fuel Cell
Model. Journal of Electrochemical Society 138, 2334-2342, 1991.

D. M. Bernard und M. W. Verbrugge. A Mathematical Model of the Solid-Polymer-
Electrolyte Fuel Cell. Journal of Electrochemical Society 139, 2477—-2491, 1992.

T. E. Springer, M. S. Wilson und S. Gottesfeld. Modeling and Experimental Diagno-
stics in Polymer Electrolyte Fuel Cells. Journal of the Electrochemical Society 140,
3513-3526, 1993.

A. Rowe und X. Li. Mathematical modeling of proton exchange membrane fuel cells.
Journal of Power Sources 102, 82—86, 2001.

G. Murgia, L. Pisani, M. Valentini und B. D’Aguanno. Electrochemistry and Mass
Transport in Polymer Electrolyte Membrane Fuel Cells. Journal of the Electrochemical
Society 149, A31-A38, 2002.

L. Pisani, G. Murgia, M. Valentini und B. D’Aguanno. A Working Model of Polymer
Electrolyte Fuel Cells. Journal of the Electrochemical Society 149, A898—A904, 2002.

145



Literaturverzeichnis

[33] M. Wéhr, K. Bolwin, W. Schnurnberger, M. Fischer, W. Neubrand und G. Eigenberger.
Dynamic Modelling and Simulation of a Polymer Membrane Fuel Cell Including Mass
Transport Limitation. International Journal of Hydrogen Energy 23, 213—-218, 1997.

[34] T. F. Fuller und J. Newman. Water and Thermal Management in Solid-Polymer-
Electrolyte Fuel Cells. Journal of the Electrochemical Society 140, 1218-1225, 1993.

[35] T. V. Nguyen und R. E. White. A Water and Heat Management Model for Proton-
Exchange-Membrane Fuel Cells. Journal of the Electrochemical Society 140, 2178—
2186, 1993.

[36] K. Dannenberg, P. Ekdunge und G. Lindbergh. Mathematical model of the PEMFC.
Journal of Applied Electrochemistry 30, 1377—1387, 2000.

[37] V. Gurau, H. Liu und S. Kakac. Two-Dimensional Model for Proton Exchange Mem-
brane Fuel Cells. AIChe Journal 44, 2410-2423, 1998.

[38] Z. H. Wang, C. Y. Wang und K. S. Chen. Two-phase flow and transport in the air
cathode of proton exchange membrane fuel cells. Journal of Power Sources 94,
40-50, 2001.

[39] A. C. West und T. F. Fuller. Influence of rib spacing in proton-exchange membrane
electrode assemblies. Journal of Applied Electrochemistry 26, 557-565, 1996.

[40] A. A. Kulikovsky. Quasi Three-Dimensional Modelling of the PEM Fuel Cell: Compa-
rison of the Catalyst Layers Performance. Fuel Cells 1, 162-169, 2001.

[41] H. Meng und C. Y. Wang. Electron Transport in PEFCs. Journal of The Electroche-
mical Society 151, A358—-A367, 2004.

[42] H. Meng und C. Y. Wang. Multidimensional Modelling of Polymer Electrolyte Fuel
Cells Under a Current Density Boundary Condition. Fuel Cells 5, 455-462, 2005.

[43] A. D. Le und B. Zhou. A general model of proton exchange membrane fuel cell.
Journal of Power Sources 182, 197-222, 2008.

[44] H.-Y. Li, W.-C. Weng, W.-M. Yan und X.-D. Wang. Transient characteristics of proton
exchange membrane fuel cells with different flow field designs. Journal of Power
Sources 196, 235, 2011.

[45] C. Siegel. Review of computational heat and mass transfer modeling in polymer-
electrolyte-membrane PEM fuel cells. Energy 33, 1331, 2008.

146



Literaturverzeichnis

[46]

[47]

(48]

[49]

(50]

(51]

(52]

(53]

(54]

[55]

[56]

C.-Y. Wang. Fundamental Models for Fuel Cell Engineering. Chemical Reviews 104,
4727-4766, 2004.

D. S. Falcao, P. J. Gomes und C. Pinto A. M. F. R. Oliveira, V. B. amd Pinho. 1D
and 3D numerical simulations in PEM fuel cells. International Journal of Hydrogen
Energy 36, 12486—12498, 2011.

T. Berning, M. Odgaard und S. K. Keer. Water balance simulations of a polymer-
electrolyte membrane fuel cell using a two-fluid model. Journal of Power Sources
2011, 6305-6317, 2011.

T. Sousa. Modelling and Simulation of a Laboratory Intermediate Temperature Poly-
mer Electrolyte Fuel Cell. Dissertation, Newcastle University, Newcastle, 2010.

D. H. Jeon, S. Greenway, S. Shimpalee und J. W. Van Zee. The effect of serpentine
flow-field designs on PEM fuel cell performance. International Journal of Hydrogen
Energy 33, 1052-1066, 2008.

Z. Liu, H. Zhang, C. Wang und Z. Mao. Numerical simulation for rib and channel
position effect on PEMFC performances. International Journal of Hydrogen Energy
35, 2802—-2806, 2010.

A. Lozano, L. Valino, F. Barreras und R. Mustata. Fluid dynamics performance of
different bipolar plates Part Il. Flow through the diffusion layer. Journal of Power
Sources 179, 711722, 2008.

V. Novaresio, M. Garcia-Camprubi, S. Izquierdo, P. Asinari und N. Fueyo. An open-
source library for the numerical modeling of mass-transfer in solid oxide fuel cells.
Computer Physics Communications 183, 125-146, 2012.

N. P. Siegel, M. W. Ellis, D. J. Nelson und M. R. von Spakovsky. Single domain
PEMFC model based on agglomerate catalyst geometry. Journal of Power Sources
115, 81-89, 20083.

W. Sun, B. A. Peppley und K. Karan. An improved two-dimensional agglomerate
cathode model to study the influence of catalyst layer structural parameters. Electro-
chimica Acta 50, 3359—-3374, 2005.

P. Dobson, C. Lei, T. Navessin und M. Secanell. Characterization of the PEM Fuel
Cell Catalyst Layer Microstructure by Nonlinear Least-Squares Parameter Estimation.
Journal of The Electrochemical Society 159, B514—B523, 2012.

147



Literaturverzeichnis

[57] S. Umund C. Y. Wang. Three-dimensional analysis of transport and electrochemical
reactions in polymer electrolyte fuel cells. Journal of Power Sources 125, 40-51,
2004.

[58] S. Um, C. Y. Wang und K. S. Chen. Computational Fluid Dynamics Modeling of
Proton Exchange Membrane Fuel Cells. Journal of The Electrochemical Society 147,
4485-4493, 2000.

[59] A. A. Kulikovsky. A model for optimal catalyst layer in a fuel cell. Electrochimica Acta
79, 31-36, 2012.

[60] T. Berning, D. M. Lu und N. Dijilali. Three-dimensional computational analysis of
transport phenomena in a PEM fuel cell. Journal of Power Sources 106, 284—294,
2002.

[61] P.-W. Li, L. Schaefer, Q.-M. Wang, T. Zhang und M. K. Chyu. Multi-gas transportation
and electrochemical performance of a polymer electrolyte fuel cell with complex flow
channels. Journal of Power Sources 115, 90—-100, 2003.

[62] D. Harvey, J. G. Pharoah und K. Karan. A comparison of different approaches to
modelling the PEMFC catalyst layer. Journal of Power Sources 179, 209-219, 2008.

[63] R. Savinell, E. Yeager, D. Tryk, U. Landau, J. Wainright, D. Weng, K. Lux, M. Litt
und C. Rogers. A Polymer Electrolyte for Operation at Temperatures up to 200 °C.
Journal of The Electrochemical Society 141, L46—L48, 1994.

[64] W. Maier, T. Arlt, K. Wippermann, C. Wannek, I. Manke und W. Lehnert. Correlation
of Synchrotron X-ray Radiography and Electrochemical Impedance Spectroscopy for
the Investigation of HT-PEFCs. Journal of The Electrochemical Society 159, 2012.

[65] D. Cheddie und N. Munroe. Parametric model of an intermediate temperature
PEMFC. Journal of Power Sources 156, 414—423, 2005.

[66] D. Cheddie und N. Munroe. A two-phase model of an intermediate temperature PEM
fuel cell. International Journal of Hydrogen Energy 32, 832-841, 2007.

[67] D. F. Cheddie und N. D. H. Munroe. Semi-analytical proton exchange membrane fuel
cell modeling. Journal of Power Sources 183, 164, 2008.

[68] D. Cheddie und N. Munroe. Three dimensional modeling of high temperature PEM
fuel cells. Journal of Power Sources 160, 215-223, 2006.

148



Literaturverzeichnis

(69]

[70]

[71]

[72]

(73]

(74]

(78]

[76]

[77]

(78]

[79]

T. Sousa, M. Mamlouk und K. Scott. An isothermalmodel of a laboratory interme-
diate temperature fuel cell using PBI doped phosphoric acid membranes. Chemical
Engineering Science 65, 2513—-2530, 2010.

T. Sousa, M. Mamlouk und K. Scott. A non-isothermal Model of a Laboratory Inter-
mediate Temperature Fuel Cell Using PBI Doped Phosphoric Acid Membranes. Fuel
Cells 10, 993-1012, 2010.

T. Sousa, M. Mamlouk und K. Scott. A dynamic non-isothermal model of a laborato-
ry intermediate temperature fuel cell using PBI doped phosphoric acid membranes.
International Journal of Hydrogen Energy 35, 12065—-12080, 2010.

J. Hu, H. Zhang, Y. Zhai, G. Liu, J. Hu und B. Yi. Performance degradation studies
on PBI / H3PO4 high temperature PEMFC and one-dimensional numerical analysis.
Electrochimica Acta 52, 394—401, 2006.

J. Pengund S. J. Lee. Numerical simulation of proton exchange membrane fuel cells
at high operating temperature. Journal of Power Sources 162, 1182-1191, 2006.

J. Peng, J. Y. Shin und T. W. Song. Transient response of high temperature PEM fuel
cell. Journal of Power Sources 179, 220-231, 2007.

E. U. Ubong, Z. Shi und X. Wang. Three-Dimensional Modeling and Experimental
Study of a High Temperature PBI-Based PEM Fuel Cell. Journal of Electrochemical
Society 10, 1276-1282, 2009.

C. Siegel, G. Bandlamundi und A. Heinzel. Systematic characterization of a PBI
H2PO4 solgel membrane modeling and simulation. Journal of Power Sources 196,
2735-2749, 2011.

J. Lobato, P. Canizares, M. A. Rodrigo, C. G. Piuleac, S. Curteanu und J. J. Linares.
Direct and inverse neural networks modeling applied to study the influence of the
gas diffusion layer properties on PBl-based PEM fuel cells. International Journal of
Hydrogen Energy 35, 7889-7897, 2010.

A. A. Kulikovsky, H.-F. Oetjen und Ch. Wannek. A simple and accurate Method for
High-Temperature PEM Fuel Cell Characterisation. Fuel Cells 10, 363—368, 2010.

O. Shamardina, A. Chertovich, A. A. Kulikovsky und A. R. Khokhlov. A simple model
of a high temperature PEM fuel cell. International Journal of Hydrogen Energy 35,
9954-9962, 2009.

149



Literaturverzeichnis

(80]

(81]

(82]

(83]

(84]

(85]

(86]

(87]

(88]

(89]

(90]

150

A. A. Kulikovsky. The effect of stoichiometric ratio on the performance of a polymer
electrolyte fuel cell. Electrochimica Acta 49, 617—625, 2004.

U. Reimer. HT-PEFC Modeling. In D. Stolten und B. Emonts, Herausgeber, Fuel Cell
Science and Engineering. WILEY-VCH, Weinheim, 1. Auflage, 2012.

W. Vogel, L. Lundquist, P. Ross und P Stonehart. Reactionpathways and poisons II:
The rate controlling step for electrochemical oxidation of hydrogen on Pt in acid and
poisoning of the reaction by CO. Electrochemica Acta 20, 79-93, 1975.

H. P. Dhar, L. G. Christner und A. K. Kush. Nature of CO adsorption during Hs
oxidation in relation to modeling for CO poisening of a fuel cell anode. Journal of the
Electrochemical Society 134, 3021, 1987.

T. E. Springer, T. Rockward, T. A. Zawodzinski und S. Gottesfeld. Model for polymer
electrolyte fuel cell operation on reformate feed-Effects of CO, H, dilution and high
fuel utilization. Journal of the Electrochemical Society 148, A11, 2001.

S. M. M. Ehteshami und S. H. Chan. Computational fluid dynamics simulation of
polymer electrolyte fuel cells operating on reformate. Electrochimica Acta 56, 2276,
2011.

A.-K. Meland und S. Kjelstrup. Three steps in the anode reaction of the polymer
electrolyte membrane fuel cell. Effect of CO. Journal of Electroanalytical Chemistry
610, 171, 2007.

S. K. Das, A. Reis und K. J. Berry. Experimental evaluation of CO poisoning on the
performance of a high temperature proton exchange membrane fuel cell. Journal of
Power Sources 193, 691, 2009.

A. D. Modestov, M. R. Tarasevich, V. Y. Filimonov und E. S. Davydova. CO tolerance
and CO oxidation at Pt and Pt-Ru anode catalyst in fuel cell with polybenzimidazole-
H;PO, membrane. Electrochimica Acta 55, 6073, 2010.

A. Bergmann, D. Gerteisen und T. Kurz. Modelling of CO poisoning and its dynamics
in HTPEM fuel cells. Fuel Cells 10, 278, 2010.

M. Mamlouk, T. Sousa und K. Scott. A high temperature polymer electrolyte membra-
ne fuel cell model for reformate gas. International Journal of Electrochemistry 2011,
2010.



Literaturverzeichnis

(91]

(92]

(93]

(94]

(95]

[96]

[97]

(98]

[99]

[100]

[101]

L. Jiao, I. E. Alaefour und X. Li. Three-dimensional non-isothermal modeling of car-
bon monoxide poisoning in high temperature proton exchange membrane fuel cells
with phosphoric acid doped polybenzimidazole membranes. Fuel 90, 568, 2011.

A. R. Korsgaard, M. P. Nielsen und S. K. Keer. Part one: A novel model of HTPEM-
based micro-combined heat and power fuel cell system. International Journal of Hy-
drogen Energy 33, 1909, 2008.

S.-K. Park und S.-Y. Choe. Dynamic modeling and analysis of a 20-cell PEM fuel
cell stack considering temperature and two-phase effects. Journal of Power Sources
179, 660, 2008.

M. Roos, E. Batawi, U. Harnisch und Th. Hocker. Efficient simulation of fuel cell
stacks with the volume averaging method. Journal of Power Sources 118, 86-95,
2003.

D. Froning, L. Blum, A. Gubner, L.G.J. de Haart, M. Spiller und D. Stolten. Experi-
ences with a CFD Based Two Stage SOFC Stack Modeling Concept and Its Applica-
tion. ECS Transactions 1, 1831-1840, 2007.

Z. Liu, Z. Mao, C. Wang, W. Zhuge und Y. Zhang. Numerical simulation of a mini
PEMFC stack. Journal of Power Sources 160, 1111, 2006.

W. Lehnert und D. Froning. Modeling. In J. Garche, C. Dyer, P. Moseley, Z. Ogu-
mi, D. Rand und B. Scrosati, Herausgeber, Encyclopedia of Electrochemical Power
Sources, Vol 3, page 135. Elsevier, Amsterdam, 2009.

G. Hawkes, J. O’Brain, C. Stoots und B. Hawkes. 3D CFD model of a multi-cell high-
temperature electrolysis stack. International Journal of Hydrogen Energy 34, 4189,
2009.

M. Kvesi¢, U. Reimer, D. Froning, L. Like, W. Lehnert und D. Stolten. 3D modeling
of a 200 cm? HT-PEFC short stack. International Journal of Hydrogen Energy 37,
2430-2439, 2012.

M. Kvesi¢, U. Reimer, D. Froning, L. Like, W. Lehnert und D. Stolten. 3D modeling of
an HT-PEFC stack unsing reformate gas. International Journal of Hydrogen Energy
37, 2012.

L. Like, H. JanBen, M. Kvesi¢, W. Lehnert und D. Stolten. Performance Analysis of
HT-PEFC Stacks. International Journal of Hydrogen Energy 37, 9171-9181, 2012.

151



Literaturverzeichnis

[102] S. Shimpalee, M. Ohashi, J. W. Van Zee, C. Ziegler, C. Stoeckmann, C. Sadeler und
C. Hebling. Experimental and numerical studies of portable PEMFC stack. Electro-
chimica Acta 54, 2899, 2009.

[103] A.D. Le und B. Zhou. A numerical investigation on multi-phase transport phenomena
in a proton exchange membrane fuel cell stack. Journal of Power Sources 195, 5278,
2010.

[104] P. A. C. Chang, J. St-Pierre, J. Stumper und B. Wetton. Flow distribution in proton
exchange membrane fuel cell stacks. Journal of Power Sources 162, 340, 2006.

[105] C.-H. Cheng und H.-H. Lin. Numerical analysis of effects of flow channel size on
reactant transport in a proton exchange membrane fuel cell stack. Journal of Power
Sources 194, 349, 2009.

[106] A. R. Korsgaard, M. P. Nielsen und S. K. Keer. Part two: Control of a novel HTPEM-
based micro combined heat and power fuel cell system. International Journal of
Hydrogen Energy 33, 1921, 2008.

[107] R. K. Ahluwalia, E. D. Doss und R. Kumar. Performance of high-temperature polymer
electrolyte fuel cell systems. Journal of Power Sources 117, 45-60, 2003.

[108] Z. Milas. Predavanja iz mehanike fluida Il. Zapisi s predavnja, 2006.

[109] J. H. Ferziger und M. Peri¢. Numerische Strémungsmechanik. Springer-Verlag, Leip-
zig - Deutschland, 2008.

[110] R. B. Bird, W. E. Stewart und Lightfoot E. N. Transport Phenomena. John Wiley and
Sons, USA, 1960.

[111] F. M. White. Fluid Mechanics. McGraw-Hill, USA, 1994.

[112] E. Trunckenbrodt. Fluidmechanik - Band 1. Springer, Berlin - Heidelberg, 1996.
[113] F. M. White. Viscous Fluid Flow - 2nd Edition. McGraw-Hill, USA, 1991.

[114] White F. M. Viscous Fluid Flow - 2nd ed. McGraw-Hill, USA, 1991.

[115] S. P. Neuman. Theoretical Derivation of Dary’s Law. Acta Mechanica 25, 153-170,
1977.

[116] Whitaker. Flow in Porous Media I: A Theoretical Derivation of Darcy’s Law. Transport
in Porous Media 1, 3—25, 1986.

152



Literaturverzeichnis

[117] J. S. Andrade, U. M. S. Costa, M. P. Aimeida, H. A. Makse und H. E. Stanley. Inertial
Effects of Fluid Flow through Disordered Porous Media. Physical Review Letters 82,
5249-5252, 1999.

[118] D. A. Nield und A. Bejan. Convection in Porous Media. Springer-Verlag, New-York,
1992.

[119] K. Avila, D. Moxey, A. de Lozar, M. Avila, D. Barkley und B. Hof. The Onset of
Turbulence in Pipe Flow. Science 333, 192—-196, 2011.

[120] ANSYS Inc. Fluent - user’s guide. http://www1.ansys.com, 2006.

[121] J. Crank. The Mathematics of Diffusion. Oxford University Press, Oxford - Great
Britain, 1967.

[122] A. A. Kulikovsky. Analytical Modelling of Fuel Cells. Elsevier, Amsterdam - The
Netherlands, 2010.

[123] F. Barbir. PEM Fuel Cells - Theory and Practice. Elsevier, USA, 2005.

[124] M. F. Mathias, J. Roth, J. Fleming und W. Lehnert. Diffusion media materials and cha-
racterisation. In W. Vielstich, H. A. Gasteiger und A. Lamm, Herausgeber, Handbook
of Fuel Cells - Vol 3: Fundamentals, Technology and Application, pages 517-536.
WILEY-VCH, Weinheim, 1. Auflage, 20083.

[125] F. P. Incropera und D. P. DeWitt. Fundamentals of Heat and Mass Transfer. John
Wiley and Sons, New Jersey - USA, 1981.

[126] S. W. Churchill und H. H. S. Chu. Correlating Equations for Laminar and Turbu-
lent Free Convection From a Vertical Plate. International Journal of Heat and Mass
Transfer 18, 1323—1329, 1975.

[127] H. D. Baehr und K. Stephan. Wérme- und Stofflibertragung. Springer-Verlag, Berlin
Heidelberg, 2010.

[128] Introduction to FLUENT - Seminarunterlagen. Gedruckte Version, 2010.

[129] G.R.LiuundY.T. Gu. An Introduction to Meshfree Methods and Their Programming.
Springer, Dordrecht, The Netherlands, 2005.

[130] J. J. Monaghan. An Introduction to SPH. Computer Physics Communication 48,
89-96, 1988.

153



Literaturverzeichnis

[131]

[132]

[133]

[134]

[135]

[136]

[137]

[138]

[139]

[140]

[141]

[142]

[143]

[144]

154

Neztfreie Solver. http://www.mscsoftware.com, 2012.

S. Larsson und V Thomée. Partielle Differentialgleichungen und Numerische Metho-
den. Springer-Verlag Berlin Heidelberg, The Netherlands, 2005.

S. R. Idelsohn und E. Onate. FINITE VOLUMES AND FINITE ELEMENTS: TWO
GOOD FRIENDS. International Journal for Numerical Methods in Engineering 37,
3323-3341, 1994.

H. K. Versteeg und W. Malalasekera. An introduction to computational fluid dynamics
- The finite volume method. Longman Scientific & Technical, England, 1995.

A. Meister. Numerik linearer Gleichungssysteme. Vieweg+Teubner Verlag | Springer
Fachmedien Wiesbaden GmbH, Germany, 2011.

A. J. Bard und L. R. Faulkner. Electrochemical Methods - Fundamentals and Appli-
cations - 2nd Ed.2. John Wiley and Sons, New Jersey - USA, 2001.

C. H. Hamann und W. Vielstich. Elektrochemie. Wiley-VCH Verlag, Germany, 2005.

U. Reimer. Temperature dependance of the Tafel equation for HT-PEFC. [EK 3 -
Internal documentation, 2009.

M. M. Mench. Fuel Cell Engines. John Wiley and Sons, New Jersey - USA, 2008.

J. C. Huang, R. K. Sen und E. Yaeger. Oxygen Reduction on Platinum in 85 Ortho-
phosphoric Acid. Journal of Electrochemical Society 126, 786—792, 1979.

H. R. Kunz und G. A. Gruver. The Catalytic Activity of Platinum Supported on Car-
bon for Electrochemical Oxygen Reduction. Journal of Electrochemical Society 122,
1279-1287, 1975.

W. E. O’'Grady, E. J. Taylor und S. Srinivasan. Electroreduction of Oxygen on Redu-
ced Platinum in 85 Phosphoric Acid. Journal of Electrochemical Society 132, 137—
150, 1982.

U. Reimer. Vortrag: Dream-Experimente. Intern, Forschungszentrum - Julich, 2009.

U. Reimer. Curve fitting according to the article: A simple and accurate method for HT-
PEM fuel cell characterization. Internal documentation - IEK 3 - Forschungszentrum
Julich, 2009.



Literaturverzeichnis

[145] D. T. Chin und H. H. Chang. On the conductivity of phosphoric acid electrolyte.
Journal of Applied Electrochemistry 19, 95-99, 1989.

[146] H. P. Dhar, L. G. Christner und A. K. Kush. Nature of CO Adsorption during H2
Oxidation in Relation to Modeling for CO Poisoning of a Fuel Cell Anode. Journal of
The Electrochemical Society 134, 3021-3026, 1987.

[147] A. A. Kulikovsky. Catalyst Layer Performance in PEM Fuel Cell: Analytical Solutions.
Electrocatalysis 3, 2012.

[148] H. Kuhn, A. Wokaun und G. G. Scherer. Exploring single electrode reactions in poly-
mer electrolyte fuel cells. Electrochimica Acta 52, 2322—2327, 2007.

[149] R. Peters und F. Scharf. CFD-simulation using supercomputer calculation capacity. In
D. Stolten und B. Emonts, Herausgeber, Fuel Cell Science and Engineering. WILEY-
VCH, Weinheim, 1. Auflage, 2012.

[150] Werner Kast. Fluid Dynamics and Pressure Drop. In Verein Deutscher Ingenieu-
re e. V., Herausgeber, VDI Heat Atlas, page 64. Springer-Verlag, Berlin Heidelberg,
2. Auflage, 2010.

[151] F. Liu, M. Kvesi¢, K. Wippermann, U. Reimer und W. Lehnert. Performance and
Durability of HT-PEFCs with Customized Flow Field. ECS Transactions Submitted,
2012,

[152] J. P. Feser, A. K. Prasad und S. G. Advani. Experimental characterization of in-plane
permeability of gas diffusion layers. Journal of Power Sources 162, 1226—1231, 2006.

[153] A. Bendzulla. Von der Komponente zum Stack: Entwicklung und Auslegung von
HT-PEFC-Stacks der 5 kW-Klasse, volume 69 of Energie und Umwelt - Schriften
des Forschungszentrum Jilich. Verlag Forschungszentrums Julich GmbH, Jilich -
Deutschland, 2010.

[154] Eisenhuth - data sheet for bipolarplate. http://www.eisenhuth.de, 2011.

[155] L. Like. Arbeitstitel der Dissertation: Experimentelle Untersuchungen an HT-PEFC
Stacks.

[156] S++ Simulation Services. Internet homepage. http://www.splusplus.com, 2012.

[157] L. LUke, H. JanBen, W. Lehnert und D. Stolten. Current Density Distribution Mea-

155



Literaturverzeichnis

surement in HT-PEFC Stacks Operated with Reformate Gas from Middle Distillates.
ECS Transactions 41, 1935-1941, 2011.

[158] ANSYS Inc. Judging convergence - fluent - user's guide. http://www1.ansys.com,
2006.

[159] T. J. Schmidt. High-Temperature Polymer Electrolyte Fuel Cells: Durability Insights.
In F. N. Bichi, M. Inaba und T. J. Schmidt, Herausgeber, Polymer Electrolyte Fuel
Cell Durability, pages 199-221. Springer, New York, 1. Auflage, 2009.

[160] J. Supra. Arbeitstitel der Dissertation: Kiihlungsstrategien der HT-PEFC Stacks.
[161] The ParaView project. ParaView - homepage. http://www.paraview.org, 2012.

[162] C.-Y. Wang. Fundamental Models for Fuel Cell Engineering. Chemical Reviews 104,
4727-4766, 2004.

[163] S. Dutta, S. Shimpalee und J. W. Van Zee. Three-dimensional numerical simulation
of straight channel PEM fuel cells. Journal of Applied Electrochemistry 30, 135, 2000.

[164] A. Kulikovsky. A simple equation for temperature gradient in a planar SOFC stack.
International Journal for Hydrogen Energy 35, 308-312, 2010.

[165] Viton-Dichtung - Kenndaten. http://http://www.resoseal.com, 2012.

156



Danksagung

Die vorliegende Arbeit ist wéhrend meiner Tatigkeit am Institut fir Elektrochemische Verfah-
renstechnik (IEK-3) des Forschungszentrums Jilich im Rahmen des EFFESYS Projektes
entstanden, fir dessen Férderung ich dem Bundesministerium fur Bildung und Forschung
dankbar bin.

Meinem Doktorvater, Herrn Prof. Dr. Werner Lehnert, mdchte ich herzlichst fiir seine fach-
liche Betreuung dieser interessanten Arbeit danken. Seine Anregungen, Fragen und inten-
sive sowie stets angenehme Diskussionen haben diese Arbeit auf vielfaltige Weise berei-
chert. Frau Prof. Dr. Sabine Roller sowie Herrn Prof. Dr. Matthias Wessling danke ich fur
die Ubernahme des Koreferats und des Priifungsvorsitzes.

Herrn Dr. Uwe Reimer danke ich flr seine Betreuung und Unterstiitzung bei der Erarbeitung
aller wissenschaftlichen Fragestellungen meiner Arbeit. Die ausflhrlichen Diskussionen so-
wie sein Auge fur zahlreiche Details haben diese Arbeit um vieles besser gemacht.

Bei unserem Institutsleiter, Herrn Prof. Dr. Detlef Stolten, bedanke ich mich fiir die groBarti-
gen Arbeitsbedingungen am IEK-3.

Danke auch an das Gliick, das ich hatte, Herrn DSci. Dr. Andrei A. Kulikovsky als Biiro-
kollegen zu haben. Danke, Andrei, fir die vollgeschriebenen Tafeln, lehrreichen Gespréache
und eine unvergessliche Zeit.

Ein groBes Dankeschén an Herrn Dieter Froning flr seine tolle und stets schnelle Hilfe bei
numerischen Fragestellungen jeglicher Art und danke an die Herren Jens Bohner und Nils
Schneider fir die schdéne und konstruktive Zusammenarbeit. Ein Danke an die gesamte
shalb-eins-Essenstruppe* fiir die angenehme tégliche Gesellschaft.

Einen ganz besonderen Dank mdéchte ich an dieser Stelle den Familien Franjo und The-
resia Uglik sowie Rudolf und Eva-Maria Herr-Krebs aussprechen. lhre Unterstiitzung und
Bestarkung haben dazu beigetragen, dass ich heute diese Danksagung schreiben darf.
Meinen langjéhrigen Freunden, Goran Pe¢anac und Markus Schirer, méchte ich fir all die
fachlichen als auch uberfachlichen Diskussionen danken sowie flr eine tolle Zeit in der
kleinen Stadt Jdlich.

Meinen Eltern und GroBeltern, méchte ich flr das, was sie mir an Liebe, Glauben und Hoff
nung in all den Jahren geschenkt haben, herzlichst danken.

Meiner Freundin Verena Thaler méchte ich an dieser Stelle ein Danke von Herzen ausspre-
chen. Danke flir das akribische Lesen dieser Arbeit sowie fir all die Diskussionen Uber die
Herausforderungen der deutschen Sprache. Danke fiir Deine Liebe, Zeit und Geduld und
auch daflir, dass Du es ausgehalten hast!






Schriften des Forschungszentrums Jilich
Reihe Energie & Umwelt / Energy & Environment

Band / Volume 144

Konzept und Kosten eines Pipelinesystems zur Versorgung des
deutschen StraRenverkehrs mit Wasserstoff

D. Krieg (2012), 228 pp.

ISBN: 978-3-89336-800-6

Band / Volume 145

Mechanistic studies on the OH-initiated atmospheric oxidation of selected
aromatic hydrocarbons

S. Nehr (2012), viii, 129 pp.

ISBN: 978-3-89336-804-4

Band / Volume 146

Electron Spin Resonance Investigation of Semiconductor Materials for
Application in Thin-Film Silicon Solar Cells

L. Xiao (2012), VIII, 147 pp.

ISBN: 978-3-89336-805-1

Band / Volume 147

Untersuchungen zum Sicherheits- und Transmutationsverhalten innovati-
ver Brennstoffe fir Leichtwasserreaktoren

0. Schitthelm (2012), V, 150 pp.

ISBN: 978-3-89336-806-8

Band / Volume 148

IEK-Report 2011. Klimarelevante Energieforschung
(2012), ca. 250 pp.

ISBN: 978-3-89336-808-2

Band / Volume 149

IEK-Report 2011. Climate-Relevant Energy Research
(2012), ca. 250 pp.

ISBN: 978-3-89336-809-9

Band / Volume 150

Netzintegration von Fahrzeugen mit elektrifizierten Antriebssystemen in
bestehende und zukiinftige Energieversorgungsstrukturen (2012)

ISBN: 978-3-89336-811-2

Band / Volume 151

Stratospheric CIOOCI chemistry at high solar zenith angles
0. Suminska-Ebersoldt (2012), VI, 126 pp

ISBN: 978-3-89336-817-4



Schriften des Forschungszentrums Jilich
Reihe Energie & Umwelt / Energy & Environment

Band / Volume 152

Keramiken und Keramikkombinationen zur Feinstpartikelabscheidung mit
Hilfe thermisch induzierter Potentialfelder und Elektronenemissionen

D. Wenzel (2012), XXV, 155 pp

ISBN: 978-3-89336-820-4

Band / Volume 153

Bildung von sekundaren Phasen bei tiefengeologischer Endlagerung von
Forschungsreaktor-Brennelementen — Struktur- und Phasenanalyse

A. Neumann (2012), 329 pp

ISBN: 978-3-89336-822-8

Band / Volume 154

Coupled hydrogeophysical inversion for soil hydraulic property
estimation from time-lapse geophysical data

M. Cho Miltin (2012), xi, 79 pp

ISBN: 978-3-89336-823-5

Band / Volume 155

Tiefentschwefelung von Flugturbinenkraftstoffen fur die
Anwendung in mobilen Brennstoffzellensystemen

Y. Wang (2012), 205 pp.

ISBN: 978-3-89336-827-3

Band / Volume 156

Self-consistent modeling of plasma response to impurity spreading from
intense localized source

M. Koltunov (2012), V, 113 pp.

ISBN: 978-3-89336-828-0

Band / Volume 157

Phosphorséureverteilung in Membran-Elektroden-Einheiten dynamisch
betriebener Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen

W. Maier (2012), VI, 105 pp.

ISBN: 978-3-89336-830-3

Band / Volume 158

Modellierung und Simulation von Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-
Brennstoffzellen

M. Kvesi€ (2012), ix, 156 pp.

ISBN: 978-3-89336-835-8

Weitere Schriften des Verlags im Forschungszentrum Jilich unter
http://wwwzb1.fz-juelich.de/verlagexternl/index.asp







%/pvd\/—i—/pvv -ndS:/T- ndS—I—/pde
Y S S A\

Energie & Umwelt / Energy & Environment

Band / Volume 158 ’J JGLICH

ISBN 978-3-89336-835-8 FORSCHUNGSZENTRUM





