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Kapitel 1

Einleitung und Motivation

Seit der Verö�entlichung des vierten IPCC1-Berichtes zum Klimawandel bestehen
kaum noch wissenschaftliche Zweifel, dass eine rapide, globale Erderwärmung im
Gange ist. Die Verfasser des Berichtes geben an, dass der Anstieg der mittleren
globalen Temperaturen mit hoher Wahrscheinlichkeit (90%) in den anthropogen
verursachten Treibhausgasemissionen begründet liegt [IPC07]. Um den weltweiten
Temperaturanstieg und die damit verbundenen klimatischen Veränderungen zu be-
grenzen, dürfen die Treibhausgase (z.B. Kohlendioxid) nicht mehr weiter ansteigen.

Dauerhaft kann nur ein Umstieg auf klimaneutrale Kraftsto�e und Technologien
die CO2-Emissionen der Weltbevölkerung reduzieren. Bis dieser Umstieg langfristig
möglich wird, bietet die Erhöhung der E�zienz von Produktions und Energiewand-
lungsprozessen ein erhebliches Einsparpotential. Einen wichtigen Beitrag können da-
bei Brennsto�zellen(BZ)-Systeme erbringen. Aufgrund ihrer, im Vergleich mit kon-
ventionellen Wärmekraftprozessen, überlegenen Energiewandlungse�zienz werden
aktuell verschiedene elektrochemisch-aktive Materialsysteme analysiert und weiter-
entwickelt.

Während BZ-Systeme schon seit vielen Jahren für die Raumfahrt eingesetzt wer-
den und Hersteller serienfähige U-Boote, Fahrzeuge oder portable Stromgenerato-
ren mit Polymerelektrolyt-Brennsto�zellen (PEFC) anbieten, be�nden sich brenn-
sto�zellenbetriebene Geräte zur Kraft-Wärme-Kopplung (KWK) und stationären
Stromerzeugung noch in der Entwicklungs- und Erprobungsphase. Insgesamt gilt
für diese Technologien, dass vor einem wettbewerbsfähigen Markteintritt die Her-
stellungskosten weiter gesenkt werden müssen. Auch wenn die Markteinführung in
der Vergangenheit oft verzögert wurde, sind sich Experten und politische Entschei-
dungträger einig, dass BZ-Systeme mittel- und langfristig einen wichtigen Anteil
einer sauberen Mobilität und ressourcenschonenden Energieversorgung leisten wer-
den [BBL+10, BMW11].

1engl. Intergovernmental Panel on Climate Change - UN Ausschuss für Klimaveränderungen
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Eine grundsätzliche Herausforderung stellt heutzutage die unzureichende Versorgung
und Infrastruktur von Wassersto� - dem bevorzugten Energieträger für Brennsto�-
zellen - dar. Für Anwendungen mit hohem Leistungsbedarf werden daher alterna-
tiv kohlenwassersto�haltige Energieträger auf fossiler oder auch regenerativer Ba-
sis eingesetzt. Diese müssen jedoch vor der elektrochemischen Verstromung in der
Brennsto�zelle verfahrenstechnisch zu einem wassersto�haltigen Synthesegas auf-
bereitet und von Schadgasen gereinigt werden. Aus Gründen der Betriebssicherheit
wird eine Nachbehandlung brennbarer Restgase in einem zusätzlichen Brenner nötig.
Dadurch werden aus einfachen, wassersto�betriebenen Brennsto�zellengeräten ver-
fahrenstechnische Systeme mit mehreren chemischen Reaktoren und einem erhöhten
Steuerungsaufwand. Je nach Prozesskonzept entstehen zwischen den Komponenten
und Reaktoren interne �uidische oder thermische Wechselwirkungen die schon wäh-
rend der Auslegung zu berücksichtigen sind.

Diese zusätzlichen Maÿnahmen steigern die internen Verluste und mindern gleich-
zeitig die E�zienz des Gesamtsystems. Zwar kann man mit weiterem technischen
Aufwand diese Verluste wieder verringern, allerdings steigen dadurch die Kosten.
Bei technischen Geräten und auch bei Brennsto�zellensysteme liegt es in der Natur
der Sache, dass ein E�zienzgewinn durch einen komplexeren Gesamtprozess und
damit auch höheren Herstellungskosten erkauft werden muss.

Am Fraunhofer Institut für keramische Technologien und Systeme (IKTS) werden
in Kooperation mit industriellen Partnern Brennsto�zellensysteme auf Basis kerami-
scher Festoxidbrennsto�zellen (engl. Solid Oxide Fuel Cell - SOFC, vgl. Kap. 3.1.1)
entwickelt. Je nach Anwendungsszenario und Randbedingungen ist in der Regel
eine individuelle Systemauslegung erforderlich, um die Vorteile dieser Technologie
bestmöglich auszunutzen. Entsprechend stellt sich schon in der Phase des Prozess-
entwurfes die Frage nach einem guten Kompromiss, um neben geringen Kosten auch
einen hohen Wirkungsgrad im Betrieb zu erreichen. Bei dieser Suche nach dem bes-
ten Systemkonzept sind einfache Überschlagsrechnungen oder �trade-o�� Analysen
nicht mehr geeignet, um unterschiedliche Zielstellungen und interne Wechselwirkun-
gen zwischen den Komponenten eines SOFC-Systems zu berücksichtigen.

In dieser Arbeit wird auf Grundlage einer systemtechnischen Herangehensweise
ein modellbasierter Ansatz für die Auslegung und Optimierung von energietechni-
schen Systemen und Konzepten beschrieben. Für die optimale Auslegung der Anlage
und ihrer Komponenten sind belastbare Kostenabschätzungen und verfahrenstech-
nische Berechnungsverfahren erforderlich, die bereits eine Prognose zum Betriebs-
verhalten ermöglichen. Mit dem Ansatz wird es möglich, den Zielkon�ikt zwischen
Kosten und E�zienz schon während der Konzeptionsphase mathematisch zu ana-
lysieren, zu bewerten und anschlieÿend das beste Prozesskonzept für die jeweilige
Anwendung auszuwählen.
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1.1 Struktur der Arbeit

Die nachfolgende chronologische Übersicht der Inhalte zeigt die Gliederung der Ar-
beit und die gewählte, klassische Herangehensweise an die vorab eingeführte Pro-
blemstellung der Systemtechnik.

• Stand der Technik: In der chemischen Industrie ist das Problem der opti-
malen Prozessgestaltung Gegenstand vieler Untersuchungen. Demzufolge wird
in Kapitel 2 der Stand der Wissenschaft zur Lösung dieses sogenannten Pro-
zesssyntheseproblems vorgestellt und dabei wichtige De�nitionen eingeführt.
Speziell für die Brennsto�zellenanwendung werden im folgenden Hauptkapi-
tel 3 Methoden zur Prozessoptimierung analysiert und bewertet. Zu Beginn
wird kurz auf die Funktionsweise der Brennsto�zelle und ihrer verfahrenstech-
nischen Hauptkomponenten eingegangen.

• Aufgabenstellung: Nach der Literaturanalyse wird die Aufgabenstellung
der Dissertationsschrift im Abschnitt 3.3 präzisiert und abgegrenzt. Gleich-
zeitig werden weitergehende Anforderungen an eine Prozesssynthesemethodik
abgeleitet.

• Prozessmodellierung: Die Auswahl des optimalen Konzeptes sollte bereits
in der Entwurfsphase statt�nden, demzufolge muss das Prozessverhalten mög-
lichst exakt modelliert und dargestellt werden. In Kapitel 4 werden die dafür
essentiellen Funktionsmodelle aus Brennsto�zellenstapel, Reformer, Wärme-
übertrager, Gebläse, Brenner, u.a. vorgestellt. Für die Simulation wird ein
�Flow-Sheeting-Ansatz� gewählt, der sich am IKTS vielfach bewährt hat und
eine systemnahe Validierung einzelner Hauptkomponenten ermöglicht. Für die
prozessseitige Gesamtbewertung werden thermodynamische Kriterien wie z.B.
der elektrische Nettowirkungsgrad des Systems herangezogen.

• Thermodynamischer Vergleich: In Kapitel 5 wird an zwei Anwendungs-
beispielen die Methode vom Variantenvergleich für unterschiedliche SOFC-
Konzepte auf Basis der Prozessmodelle angewandt. Es wird gezeigt, dass eine
eindeutige Auswahl des besten Prozesskonzeptes mit dieser Methode nicht
möglich ist. Stattdessen gelingt die Vorauswahl einer Prozessstruktur ohne
dessen optimalen Betriebs- und Prozessparameter zu kennen.

• Strukturmodellierung: Die allgemeine Beschreibung und mathematische
Herleitung der zugrundeliegenden Methodik in dieser Arbeit erfolgt im Kapitel
6 an einem Berechnungsbeispiel für ein Heizkraftwerk.

• Kostenmodellierung: Die zur Abschätzung der Kosten der BZ-Anlage nö-
tigen Investitions- und Betriebskostenmodelle werden in Kap. 7.2 gezeigt. Alle
Kostenmodelle sind als Funktion der Variablen aus den Struktur- bzw. Funk-
tionsmodellen aufgebaut und damit für die Methodik einsetzbar.
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• Numerische Optimierung: Im abschlieÿenden Anwendungskapitel 7 erfolgt
die Übertragung der allgemeinen Methodik auf die konkrete Problemstellung
der Brennsto�zellen-Prozesssynthese. So wird gezeigt, dass mit Hilfe der nu-
merischen Optimierung eine eindeutige Ermittlung der optimalen Prozesspa-
rameter möglich ist. Die Kon�gurationen für minimale Kosten und maximalen
Systemwirkungsgrad für das unter Kap. 5 gezeigte Beispiel werden ermittelt.
Für den vorliegenden Zielkon�ikt wird über ein multikriterielles Optimierungs-
verfahren der beste Kompromiss ermittelt und für mehrere Brennsto�e ausge-
wertet. Aus der Darstellung wird das beste Prozesskonzept und dessen opti-
male Betriebsparameter für die Komponentenauslegung ersichtlich.

• Ergebnis: Die Vorgehensweise des dargestellten, systemtechnischen Optimie-
rungsansatzes dieser Arbeit wird im Kapitel 8 noch einmal zusammengefasst.



Kapitel 2

Systemtechnische

Verfahrensentwicklung

Das starke Wachstum der chemischen Industrie nach 1950 ist eng mit der Verfüg-
barkeit von preiswertem Erdöl verknüpft. Durch die Entwicklung des Niederdruck-
verfahrens zur Polyethylenherstellung aus petrochemisch erzeugtem Ethylengas war
ein neuer Grundsto� verfügbar, welcher zu einer beispiellosen Ausweitung der in-
dustriellen Chemieproduktion und zur Entwicklung neuer Verfahren auf Polymerba-
sis führte. Die gestiegene Nachfrage nach chemischen Grundsto�en verbunden mit
einem aufkommenden Wettbewerb unter den Produzenten erforderte neue, kosten-
günstige Verfahren und Anlagen mit geringem Energie- und Rohsto�bedarf.

Seit dieser Zeit entwickelt die Systemverfahrenstechnik (SVT) allgemeingültige
Untersuchungsmethoden für die Verfahrensentwicklung komplexer chemischer Anla-
gen. Blass beschreibt die systemtechnische Verfahrensentwicklung als einen Ablauf,
�wobei die Möglichkeiten einer gewünschten Sto�- oder Energiewandlung auf einem

neuen, technisch machbaren, ökologisch vertretbaren, wirtschaftlich und industriell

auswertbaren Weg untersucht werden� [Bla97].

Früher konzentrierte sich der Forschungsschwerpunkt auf die Verbesserung einzel-
ner Prozesseinheiten und systemtechnische E�ekte wurden oft vernachlässigt. Insbe-
sondere Wechselwirkungse�ekte werden in den systemverfahrenstechnischen Metho-
den zusammen mit den damit verbundenen Auswirkungen auf den gesamten Sys-
temverbund berücksichtigt. Wenn ein Systemverbund die Fähigkeit zur Sto�- oder
Energiewandlung besitzt, spricht man von einem verfahrenstechnischen System.

Nach Klöden [Klö] enthält die SVT folgende Aufgabengebiete:

• Analyse des statischen und dynamischen Systemverhaltens,

• Bewertung von Systemverhaltensweisen anhand geeigneter Kenngröÿen,

5
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• Untersuchungen zum Ausfallverhalten und zur Zuverlässigkeit von Systemen,

• Verfahrenstechnische Systemoptimierung.

Im Bereich der Systemoptimierung wird weiter zwischen der Optimierung der Pro-
zesseinheit bzw. der Systemstruktur, der Optimierung des Betriebs- oder Arbeits-
punktes und der Optimierung der Anlagensteuerung unterschieden.

Unter Anwendung der systemverfahrenstechnischen Methoden konnte in den 80er
Jahren der Energiebedarf der chemischen Industrie bei gleichem Produktionsvo-
lumen um etwa 40% gesenkt werden [Rei]. Auch heute sind Kostensenkungsmaÿ-
nahmen über simulationsgestütze Prozessoptimierungen noch Gegenstand der For-
schung und Entwicklung [LKG+03, KM09].

2.1 Grundlagen der Systemtechnik

Die Systemtechnik mit ihrem Ursprung aus der Kybernetik (vgl. [Ber57, GHK+78])
orientiert sich an den folgenden beiden Leitmotiven:

1. Anwendung des allgemeinen Systemkonzeptes und

2. Nutzung eines strukturierten, systemtechnischen Vorgehensmodells.

Darin wird das System durch eine Menge von Elementen bzw. Einheiten und ei-
ne Menge von Relationen, die zwischen diesen Einheiten bestehen, innerhalb eines
zeitlich oder örtlich begrenzten Bilanzraumes charakterisiert. Über seine Ein- und
Ausgangsgröÿen steht dieses System mit der Umgebung in Wechselwirkung. Aus der
Verknüpfung der Prozesseinheiten über die Produktionsströme sowie über Energie-
und Hilfssto�ströme ergibt sich die Systemstruktur mit ihren typischen Kopplungs-
e�ekten.

Eine Besonderheit aller systemtechnischen Ansätze besteht darin, dass eine Ana-
lyse und Bewertung bereits im Vorfeld der praktischen Umsetzung und daher auf
Basis von Simulationsergebnissen möglich ist. Daher müssen Auswahlentscheidungen
zwischen verschiedenen Strukturvarianten alleine auf Grundlage dieser Simulations-
ergebnisse erfolgen. Experimentelle Untersuchungen werden in der Regel nur zur
Validierung und Parametrierung der Simulationsmodelle genutzt.

Das allgemeine Systemkonzept

Das Systemkonzept bietet u.a. den Vorteil, komplexe Systeme in eine überschaubare
Zahl von hierarchisch geordneten Teilsystemen zu strukturieren. Indem vorerst auf
untergeordnete Detailaspekte verzichtet wird, kann die Gesamtkomplexität verrin-
gert werden ohne die objektiven Systemeigenschaften zu beeinträchtigen. Für die
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Teilsysteme bzw. Prozesseinheiten wird oft eine globale Black-Box-Darstellung ge-
wählt, so auch in der Übersichtsdarstellung des Brennsto�zellensystems in Abb. 3.1.

Generell fördern systemtechnische Ansätze ein ganzheitliches Systemdenken - eine
grundlegende Befähigung für die technische Durchdringung und Weiterentwicklung
komplexer Systeme. Der Bearbeiter wird veranlasst, die ursächlichen Zusammenhän-
ge, die zum Problem führen, zu beachten und �nicht nur die Symptome zu kurieren�

[Bla97]. Aufgrund der abstrakten und allgemeingültigen Darstellungsweise ist eine
gute Übertragbarkeit der systemtechnischen Ansätze auf vergleichbare Themenge-
biete gegeben und Analogieschlüsse werden gefördert.

Wenn sich das Verhalten der Prozesseinheiten und deren Wechselwirkungen inner-
halb der Ein- und Ausgangsgröÿen mathematisch in Form von Funktionsgleichungen
beschreiben lässt, eignet sich der Systemansatz auch zur rechnergestützten System-
analyse. Diese Analyse ist ein unverzichtbarer Bestandteil jeder Systemoptimierung.
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Abbildung 2.1: Prinzipdarstellung des systemtechnischen Vorgehensmodells bei der
Verfahrensentwicklung in Anlehnung an [Bla97, DH99, Rüc00].
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Das systemtechnische Vorgehensmodell

Mit dem zweiten Leitmotiv werden die verschiedenen Entwicklungsphasen eines Sys-
tems über ein allgemeines Vorgehensmodell beschrieben. Dieser Vorgehensablauf
unterteilt sich in Vor-, Haupt- und Detailstudien, indem auf unterschiedlichen hier-
archischen und funktionellen Ebenen der Gesamtablauf von der Planung bis zur
Projektierung der Anlage entwickelt wird. In der allgemeinen Darstellung einer sys-
temtechnischen Verfahrensentwicklung in Abb. 2.1 sind diese Phasen dargestellt.
Während in der Vorstudie grundsätzliche Anforderungen wie einsetzbare Rohsto�e
und mögliche Reaktionswege geprüft werden, konzentriert sich die Entwicklung im
Rahmen der Hauptstudien auf den Entwurf eines Verfahrens�ieÿbildes (PFD) und
die Auslegung der Prozesseinheiten des Gesamtsystems. In den abschlieÿenden De-
tailstudien werden das Konzept und die Konstruktion der Prozesseinheiten so weit
verfeinert, dass eine technische Umsetzung erfolgen kann.

Über das Vorgehensmodell wird eine systematische, den Entwicklungs- und Be-
triebsphasen angepasste, Problemlösungsfolge für die Verfahrensentwicklung vorge-
geben. Ausgehend von Problemstellung und Situationsanalyse wird die Zielformu-
lierung geschärft, bevor eine erste Auswahl und Verknüpfung der Prozesselemente
erfolgt. Aufgrund der groÿen Menge unterschiedlicher Prozesseinheiten, der umfang-
reichen Anzahl an Elementkopplungen und ihrem stark nichtlinearen Verhalten ge-
lingt es meist mit dem ersten Verfahrensentwurf nicht, alle Zielvorgaben zu erreichen.
Stattdessen entwickelt sich im Wechselspiel aus Analyse und Bewertung eine weitere
Entwicklungsphase mit dem Ergebnis einer optimalen Verfahrensstruktur sowie den
Betriebsparametern. In dieser Phase ist auch die Methodik dieser Arbeit anwendbar.
Am Ende der Hauptstudie steht ein Systemkonzept mit systemseitigen Schnittstel-
len für die Auslegung der Prozesseinheiten zur Verfügung. Dieses Konzept bildet
den Abschluss der Verfahrensentwicklung und ist Grundlage für die nachfolgende
Detailkonstruktion der Prozesskomponenten.

2.1.1 Elemente der Prozesssynthese

Der iterative Gestaltungsprozess im Rahmen der Hauptstudie, bestehend aus Wahl
und Verknüpfung der Prozesseinheiten, Ermittlung der Betriebsparameter sowie ab-
schlieÿender Analyse und Bewertung, wird in der Systemtechnik als Prozesssynthese1

bezeichnet. Hierbei wird zwischen der Struktursynthese, der Auswahl und Verknüp-
fung der Prozesseinheiten untereinander und der Parametersynthese, der Vorgabe
der Betriebsparameter aller Prozesseinheiten, unterschieden. Nach Goedecke hat
die Prozesssynthese die Aufgabe, �innerhalb eines vorgegebenen zeitlichen Rahmens

verlässliche und kostengünstige Konzepte für verfahrenstechnische Prozesse auf der

Grundlage einer oft noch unvollständigen Datenbasis zu entwickeln� [Goe11].

1gr. sýnthesis - die Zusammensetzung, Zusammenfassung bzw. Verknüpfung
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Damit aus der Vielfalt der möglichen Prozessvarianten eine geeignete Verfahrens-
struktur ausgewählt werden kann, müssen für die Variantenuntersuchung Werkzeuge
und Bewertungskriterien verfügbar sein. Im Anschluss sind kommerziell verfügbare
Programmsysteme, die den Stand der Systemtechnik repräsentieren, beschrieben.

Simulationsunterstützte Parameteroptimierung

Für eine Prozess- bzw. Systemanalyse werden sogenannte Prozesssimulationspro-
gramme (engl. �Flow-Sheeting� Programme) eingesetzt. Diese Programmsysteme ha-
ben sich zu einem unverzichtbaren Bewertungswerkzeug in der Energie- und Verfah-
renstechnik entwickelt und werden heute in allen Lebensphasen der Prozessentwick-
lung sowie zur Betriebsanalyse eingesetzt.

Das Prozessmodell unterteilt sich in ein Strukturmodell zur Abbildung des Ver-
fahrensschemas und in Funktionsmodelle zur Simulation der Prozesseinheiten. In
der SVT werden mit Methoden der mathematischen Graphentheorie Strukturmo-
delle oft in Matrizengleichungen überführt. Die Vorgehensweise wird in Kapitel 6
an einem Anwendungsbeispiel weiterentwickelt. Fast ausschlieÿlich kommen in Si-
mulationsprogrammen globale Bilanz- oder Kinetikmodelle ohne Ortsdiskretisierung
zur Beschreibung der Prozesseinheiten zur Anwendung [PKB01]. Auch heute, mit
leistungsfähiger Rechentechnik, ist der Berechnungsaufwand für hochaufgelöste 3D-
Funktionsmodelle noch zu umfangreich und die Modelle werden getrennt aufgesetzt.

Man unterscheidet hinsichtlich ihrer Vorgehensweise zwei verschiedene Berech-
nungsmethoden von �Flow-Sheeting� Simulationen [FM90, Loh96]. Erste Programm-
systeme Anfang der 70er Jahre, wie z.B. die FLOWTRAN-Software von Monsanto,
verwendeten dabei die sequentiell modulare Methode. Diese berechnet in der Reihen-
folge des Sto��usses sukzessive die Ein- und Ausgangsgröÿen jeder Prozesseinheit
mittels vorde�nierter Funktionsgleichungen. Rückführungen werden über Iteratio-
nen gelöst, was häu�g zu Konvergenzproblemen und langen Rechenzeiten führt. Vor
dieser Entwicklung wurde diese Methode auch für die manuelle Berechnung einfacher
Systeme mit wenigen Rückkopplungen verwendet. Demgegenüber besitzt der glei-
chungsorientierte Ansatz, bei dem eine simultane Lösung aller Struktur- und Funk-
tionsgleichungen des Systems erfolgt, nicht den Nachteil einer längeren Rechenzeit.
Dies bevorteilt ihn gerade bei Prozessen mit vielen Rückkopplungsschleifen. Jüngs-
te Entwicklungen im Bereich der Prozesssimulationen versuchen eine Verknüpfung
beider Ansätze [FM90].

Anfang der 80er Jahre gelang Biegler die Implementierung des SQP - Algorith-
mus2 in ein Prozesssimulationssystem [Bie84]. Seitdem sind mathematische Parame-
teroptimierungen ausgewählter Prozessvarianten möglich. Eine Strukturoptimierung
ist mit kommerziellen �Flow-Sheeting� Programmen bisher nicht durchführbar und
noch Gegenstand der Forschung.

2SQP = Sequential Quadratic Programming - nicht-lineares Optimierungsverfahren
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Die heute für die Prozessberechnung zur Verfügung stehenden Simulationswerkzeu-
ge unterscheiden sich hauptsächlich anhand ihres Berechnungsverfahrens und ih-
rer spezi�schen Programmbibliotheken. Dabei wird auf Basis des vorzugebenden
Verfahrens�ieÿbildes die Prozessstruktur mit ihren Prozesseinheiten aus einer inter-
nen Modellbibliothek aufgebaut. In der Simulation werden die charakteristischen
Massen- und Energiebilanzen sowie die sto�ichen bzw. energetischen Wechselwir-
kungen zwischen den Prozesseinheiten für das Systemkonzept bestimmt. Für die
Simulation kann der Anwender oft auf umfangreiche Sto�datenbanken verschiede-
ner Arbeitsmedien zurückgreifen. Einige kommerzielle Programme bieten auch die
Möglichkeit der Kostenanalyse mit speziellen Unterprogrammen.

Häu�g eingesetzte Programmsysteme innerhalb der technischen Chemie sind bei-
spielsweise AspenPlus R©, CHEMCAD oder PRO/II, welche neben der Prozesssimu-
lation und der Parameteroptimierung auch das komplette Betriebsmanagement che-
mischer Anlagen abbilden. Im Bereich der Energietechnik wird für eine Kraftwerks-
simulation oft auf die Kreisprozesssoftware Ebsilon R© bzw. GateCycle R© zurückgegrif-
fen. Beide verfügen unter anderem über diverse Bibliotheken kommerziell erhältli-
cher Turbinensätze. Diese Programmsysteme ermöglichen auch dem Anlagenbetrei-
ber eine integrierte, rechnergestützte Prozessanalyse ohne detailliertes Hintergrund-
wissen. Werden für die Prozesssimulation nichtkommerzielle Komponenten benötigt,
besteht die Möglichkeit die Komponente in Bibliotheken selbst zu kon�gurieren.

Bewertungsmöglichkeiten für Verfahrensvarianten

Die Bewertung ist der Ausgangspunkt für eine gezielte Beein�ussung des Verhaltens
verfahrenstechnischer Systeme und damit ein unverzichtbarer Bestandteil jeder Pro-
zesssynthese. Ohne einen geeigneten Bewertungsmaÿstab ist ein Vergleich verschie-
dener Struktur- oder Parameterkon�gurationen bzw. eine Optimierung unmöglich.
Dieses Kapitel gibt einen Überblick wichtiger ökonomischer und thermodynamischer
Bewertungsgröÿen, verweist aber für ausführlichere Darstellungen auf die Fachlitera-
tur [FMR+89, BTM96, DZ98]. Die entsprechenden Berechnungsgleichungen für die
Bewertungsgröÿen sind entweder bei der Einführung der thermodynamischen oder
der Kostenmodelle bzw. auch Anhang A.1 zu �nden.

Ökonomische Bewertung: Investitionsentscheidungen für eine Verfahrens- oder
Anlagenentwicklung werden hauptsächlich aufgrund ökonomischer Kriterien getrof-
fen. Als beliebte Bewertungsgröÿen werden für die Entscheidung die Kosten, der
Gewinn, die Rentabilität oder die Amortisationszeit herangezogen. Voraussetzung
für eine Anwendung ist allerdings, dass die Investitions� und Betriebskosten poten-
tieller Varianten aus einer Kostenbilanz berechenbar sind. Man unterscheidet die
Rechnungen nach statischen Verfahren für kurze Bewertungszeiträume und dyna-
mischen Verfahren, welche auf die gesamte Nutzungsdauer bezogen werden und die
Zinsentwicklung stärker berücksichtigen.
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• Kosten- und Gewinnvergleich: Beim Kosten- oder Gewinnvergleich werden die
relevanten Anlagen- oder Verfahrensvarianten als Summe ihrer Invest- und
Betriebskosten einander gegenübergestellt und die Kostengünstigste bzw. die
Ertragreichste ausgewählt. Als Gewinn oder Erlös wird bei der Gewinnver-
gleichsrechnung die Di�erenz zwischen Ertrag und Kosten bezeichnet (vgl.
Kap. 7.2.3).

• Rentabilität: Mit der Rentabilitätsrechnung ist eine Aussage zur Wirtschaft-
lichkeit des Vorhabens möglich. Sie soll zeigen, wie hoch sich das eingesetzte
Kapital in einer Periode verzinst. Wenn eine vorgegebene Mindestrentabilität
nicht erreicht wird, ist die Investition zu hinterfragen.

• Amortisation: Die Amortisationsdauer bezeichnet die Zeitspanne bis die In-
vestitionssumme durch den Rück�uss aus Gewinn und Abschreibung wieder
eingespielt wird. Wegen ihrer einfachen Anwendbarkeit ist diese Bewertungs-
gröÿe beliebt.

Thermodynamische Bewertung: Thermodynamische Bewertungskriterien wer-
den zum energetischen Prozessvergleich genutzt. Die Ansätze basieren auf abgelei-
teten Kenngröÿen der Sto�- und Energiebilanzen.

• Energetische Methode: Die Anwendung des Energieerhaltungssatzes liefert die
Prozessgröÿen zur Berechnung des energetischen oder thermischen Wirkungs-
grades, dem Verhältnis von Nutzen zu Aufwand. Diese relativ einfach anwend-
bare Methode wird sehr häu�g zur Analyse stationärer Energie- und Sto�-
wandlungsprozesse eingesetzt. Allerdings liefert sie keine Aussage zu den Ver-
besserungsmöglichkeiten der jeweiligen Prozessführung.

• Energetisch-entropische3 Methode: Wenn gleichzeitig zur Energie- auch die
Entropiebilanz für den Prozess aufgestellt wird, kann neben dem Wirkungs-
grad auch der Reversibilitätsgrad zur Bewertung der Verluste herangezogen
werden. Damit ist eine Lokalisierung von Prozesselementen mit Entropiepro-
duktion, also unerwünschten Irreversibilitäten, möglich.

• Exergetische4 Methode: Im Gegensatz zu den vorherigen Ansätzen benötigt die
exergetische Methode keinen Vergleichsprozess, da es sich um eine Potentialme-
thode handelt. Mit ihr ist eine eindeutige Vergleichs- und Analysemöglichkeit
einzelner Prozesseinheiten bzw. ganzer Systeme auf Grundlage der Exergiebi-
lanz möglich. Als Maÿstab wird der exergetische Gütegrad, das Verhältnis aus

3Entropie S - extensive Zustandsgröÿe, eine �ktive Rechengröÿe als Maÿ für die Bewertung der

Verluste eines thermodynamischen Systems.
4Exergie - Teil der Gesamtenergie, welcher sich unter Mitwirkung der Umgebung in jede andere

Energieform wandeln lässt. Damit umfasst die Exergie den technisch nutzbaren Teil der jeweiligen

Energieform.



12

abgeführtem und zugeführtem Exergiestrom verwendet. Indem nur die Exer-
gieströme berücksichtigt werden, für die Aufwand zu leisten ist oder aus denen
Nutzen gezogen wird, kann auch der exergetische Wirkungsgrad für eine Be-
wertung genutzt werden. Rücker beschreibt, wie mit Unterstützung von exer-
getischen Vergleichen, die zwei wesentlichen Methoden der heuristischen bzw.
mathematischen Prozesssynthese e�zient kombiniert werden können [Rüc00].

Thermo-ökonomische Bewertung: Der Aufwand für die Abschätzung der Kos-
ten während der Hauptstudie ist im Vergleich zu den energetischen Bewertungsgrö-
ÿen deutlich gröÿer und mit erheblichen Unsicherheiten behaftet. Auch deshalb ist
eine alleinige Variantenauswahl anhand der Kosten bzw. der E�zienz zum Zeit-
punkt der Prozesssynthese problematisch. Um die Verwendung komplexer Rechen-
methoden der multikriteriellen Bewertung zu umgehen, sind verschiedene thermo-
ökonomische Bewertungsmethoden publiziert, welche beide Aspekte berücksichtigen.

• Spezi�sche Exergiekosten: Eine einfache Verknüpfung beider Bewertungsaspek-
te ist mit den spezifschen Exergiekosten gegeben, welche die auf den Exergie-
strom bezogenen variablen Kosten beschreiben [GHK+78]. Mit der Exergie
wird der Aufwand zur Bereitstellung thermodynamisch erfasst und es entsteht
eine reziproke Proportionalität zu den Anlagenkosten.

• Thermo-ökonomische Komponentenanalyse: Mit Unterstützung der energie-
wirtschaftlichen Kenngröÿen, bestehend aus dem exergetischen Wirkungsgrad,
den Betriebs-, Investitions� und Wartungskosten der Anlage, dem exergo-
ökonomischen Faktor zur Analyse der Anlagenkosten sowie den �Exergiever-
ringerungskosten� [BTM96], werden die kostenrelevanten Systemkomponen-
ten identi�ziert. Am Beispiel eines konventionellen Wärmekraftwerkes wird
in [BTM96] die Umsetzung der Methode vorgestellt und darauf aufbauend
die Kostene�zienz der gesamten Anlage gesteigert. Zwar kann mit diesem
erfahrungsbasierten Ansatz nicht garantiert werden, dass die Kostene�zienz
letztendlich tatsächlich steigen wird, trotzdem o�enbart die systematische Un-
tersuchung der Systemkomponenten oft ein Kostensenkungspotential, welches
mit rein energetischen Analysen nicht ermittelbar wäre. Nach Meinung von
Bejan et al. ermöglicht diese Systematik im Vergleich mit einem aufwendi-
geren und fehleranfälligen numerischen Optimierungsverfahren eine deutlich
e�zientere Prozessoptimierung [BTM96]. Demzufolge empfehlen die Autoren
die thermo-ökonomische Methode anstelle aufwendiger, rechenintensiver Op-
timierungsverfahren.

• Analyse der �Exergieverringerungskosten�: Auch für die Optimierung des ge-
samten Energiesystems stellen Bejan et al. in [BTM96] eine iterative, wie-
derum auf thermo-ökonomischen Kennzahlen beruhende Vorgehensweise vor.
Dabei wird das Optimierungsproblem in mehrere Unterprobleme zerlegt und
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anfangs isoliert vom Gesamtsystem behandelt. Anschlieÿend wirken sich durch
den iterativen Ablauf die Änderungen auf Komponentenebene auch auf das
Gesamtsystem aus. Als Hilfskennzahl wird ein kostenoptimaler Exergiewir-
kungsgrad eingeführt. Die Methodik orientiert sich am Verfahrens�ieÿbild der
Anlage, auf welches zuerst die thermo-ökonomische und die Pinch-Methode
[LA83] zur Wärmeintegration angewendet werden. Die Systemkomponenten
mit signi�kanten Invest- und �Exergieverringerungskosten� werden danach so-
weit modi�ziert, dass sie ihren jeweiligen kostenoptimalen exergetischen Wir-
kungsgrad erreichen. Diese Abläufe werden iterativ so lange wiederholt, bis sich
die Kostene�zienz der Gesamtanlage nicht mehr verbessert. Nachdem der Ver-
fahrensablauf damit festgelegt ist, kann eine Parameteranalyse die Sensitivität
der Prozessparameter und Auslegungsvariablen ermitteln.

Diese Ansätze beschreiben eine sehr anwendungsorientierte und universell einsetzba-
re Methodik zur thermo-ökonomischen Analyse und Optimierung von Energiesyste-
men. Mit ihnen können die kritischen, verlustbehafteten Komponenten identi�ziert
werden. Für den Vergleich verschiedener Entwurfs- und Prozessführungsvarianten
untereinander erscheinen insbesondere die beiden Methoden nach Bejan et al. auf-
grund des hohen manuellen Berechnungsaufwandes bei der Struktursynthese zu um-
ständlich. Diese Verfahren sind besser geeignet, um bestehende Prozessstrukturen
zu analysieren und die Parametersynthese zu erleichtern.

Multikriterielle Optimierung (MOP): Wie später am Beispiel in Kapitel 5.2
gezeigt wird, ist es oft nicht ausreichend, wenn nur einzelne Anforderungen während
der Systemauslegung isoliert betrachtet werden. Vielmehr müssen für eine gute tech-
nische Lösung oft mehrere Vorgaben gleichzeitig erfüllt sein. Diese Ziele können sich
zum Teil auch untereinander beein�ussen. Um mehrere Aspekte zusammenzufüh-
ren, wird aus der einkriteriellen eine multikriterielle Bewertungsaufgabe. Anstelle
eines einzelnen Optimums, stellt sich das Ergebnis als Kurve mehrerer Lösungen
dar. Dieser Fall aus mehrerern Anforderungen wird auch als multikriterielle Op-
timierungsaufgabe oder als Vektoroptimierung bezeichnet. Eine Einführung in die
Bewertungs- und numerischen Lösungsmethoden für MOP-Aufgaben, die z.B. auch
für die vorliegende Arbeit genutzt werden, erfolgt unter Kapitel 7.5.1.

Toffolo et al. nutzen zur Auslegung von energietechnischen Systemen multikri-
terielle Optimierungsmethoden [TL02]. Zur Lösungen dieser Problemstellungen ist
die Anwendung von Evolutionären Algorithmen (EA) beliebt, da diese das Ergebnis
recht zuverlässig ermitteln (vgl. Kapitel 7.4.1).
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2.2 Systemverfahrenstechnische Prozesssynthese

Während zur Parametersynthese schon kommerzielle �Flow-Sheeting� Werkzeuge
genutzt werden können, hängt die erfolgreiche Umsetzung der Struktursyntheseauf-
gabe bis heute wesentlich vom Erfahrungswissen und der Kreativität des Entwicklers
ab. Zwar erleichtern rechnergestützte Programmsysteme diese Aufgabe prinzipiell,
jedoch erschwert die hohe Komplexität und Diversität der jeweiligen Problemstel-
lungen eine generelle Strukturoptimierung. Die bekannten Methoden zur Lösung des
Struktursyntheseproblems lassen sich grundsätzlich wie folgt unterteilen.

1. Ansätze: Traditionell werden für die Verfahrensentwicklung und Verbesserung
gerne evolutionäre bzw. erfahrungsbasierte Vorgehensweisen genutzt. Für ihre
Anwendung ist es erforderlich, dass ein Flieÿbild oder Konzept des Prozesses
verfügbar ist [SW76]. Anhand der Erfahrung des Bearbeiters wird ein Teil-
bereich der Struktur mit dem vermutlich gröÿten Potential ausgewählt und
sukzessive eine verbesserte Verfahrensstruktur aufgebaut.

2. Systematische Methoden: Diese Verfahren entwickeln die Prozessstruktur
systematisch anhand eines einheitlichen Vorgehensablaufes. Der Ablauf erfolgt
in Richtung des Sto�- bzw. Energie�usses. Oft wird dabei das Gesamtsystem
in Teilsysteme zerlegt, welche dann getrennt vom Gesamtsystem optimiert
werden. Die systematischen Methoden werden auch als sequentielle Verfahren
bezeichnet und sind schon seit dem Beginn der Systemtechnikforschung in der
Entwicklung. Sie besitzen den entscheidenden Nachteil, dass die Ermittlung
einer global-optimalen Struktur nicht garantiert werden kann.

3. Überstrukturbasierte Methoden: Diese Synthesekonzepte gehen im Ver-
gleich zu den systematischen Methoden von einer Vereinigungsmenge aller
möglichen Prozessvarianten aus und reduzieren diese dann kontinuierlich auf
die bestmögliche Struktur. Man spricht von Überstrukturmethoden (engl. �su-
perstructure�) oder von �globalen Methoden� [GHK+78]. Problematisch ist
hier der hohe Aufwand zur Auswertung aller Varianten. Dafür �ndet diese
Vorgehensweise vergleichsweise zuverlässig die bestmögliche Gesamtstruktur,
falls die entsprechende Variante in der Vereinigungsmenge berücksichtigt wur-
de und sich das globale Optimum numerisch ermitteln lässt.

Während frühere Au�assungen noch davon ausgehen, dass die Ansätze in Konkur-
renz zueinander stehen, �nden sich nun auch Publikationen die versuchen, die Vortei-
le der Ansätze zu verknüpfen [BS04, Wes04]. Nach einem Vorschlag von Barnicki et
al. kann die Überstruktur anhand systematischer Regeln aufgebaut werden, bevor
mit mathematischen Methoden das globale Optimum ermittelt wird [BS04]. Da-
durch wird die Überstruktur und somit auch der Berechnungsaufwand systematisch
eingegrenzt. Im Folgenden werden die literaturbekannten Methoden aus Abbildung
2.2 kurz erläutert.
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Methoden der Prozesssynthese

Systematische -
Methoden

Überstrukturbasierte -
Methoden

Dekompositions –
Methoden

Heuristische -
Methoden

Algorithmische  
Abläufe

Heuristische Regeln
Onion-Modell
Conceptual Design  

Mathematische -
Methoden

Ordnungsschemata
Hierarchische 
Dekomposition
Morphologische 
Ordnungsschemata
Problemlösungs-
bäume  

MIP – Lösungsmethoden
Branch & Bound
Branch & Cut / Price
Generalized Bender 
Decomposition & Outer 
Approximation 
Extended Cutting Plane

stochastische –
Suchverfahren

Evolutionäre 
Algorithmen / 
Simulated 
Annealing

Evolutionäre -
Vorgehensweise

Abbildung 2.2: Klassi�zierung wichtiger Prozesssynthesemethoden aus der SVT.

2.2.1 Evolutionäre Vorgehensweise

Vor der Einführung systematischer Syntheseverfahren in den 1960er Jahren basier-
te die Verfahrensgestaltung alleine auf der evolutionären Vorgehensweise [NSW81].
Diese Ansätze sind nicht mit den evolutionären Algorithmen zur mathematischen
Lösungssuche zu verwechseln, welche später noch betrachtet werden.

Es handelt sich um punktuelle Verfahren, welche basierend auf einer Ausgangs-
struktur schrittweise eine Strukturverbesserung herbeiführen. In dieser Vorgehens-
weise liegt auch der groÿe Nachteil dieser Methode, welche durch eine starke Ab-
hängigkeit der Lösungsgüte von der Startlösung charakterisiert wird. Damit besteht
die Gefahr sinnvolle Strukturverbesserungen zu übersehen. Trotz dieser systema-
tischen Schwäche ist dieses Vorgehen wegen seiner unkomplizierten und schnellen
Handhabung im industriellen Alltag weiterhin beliebt [Goe11].

2.2.2 Systematische Methoden

Eine Methodik mit breiter Anwendungsbasis innerhalb der Verfahrenstechnik stel-
len die systematischen Ansätze zur Struktursynthese dar. Sie bieten anhand von
Ordnungsschemata und algorithmischen Abläufen eine Hilfestruktur, um die groÿe
Auswahl an Syntheserouten schnell einzugrenzen.

Üblicherweise beginnt das Konzept des schrittweisen Aufbaus mit dem Entwurf
des Hauptteils der Anlage, wie z.B. dem Reaktionssystem oder nun der Brenn-
sto�zelle. Nachdem die gewünschten Prozessbedingungen festgelegt sind, wird mit
heuristischen oder Dekompositions-Methoden die Gesamtstruktur aufgebaut.
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Dekompositions-Methoden

Erstmalig �nden sich Vorgehensbeschreibungen zur sequentiellen Dekomposition bei
Rudd [Rud68]. Er beschreibt, wie sich durch eine Zerlegung des Wärmeübertrager-
systems in vereinfachte Unterprobleme und einer separaten Zwischenlösung das Ur-
sprungsproblem einfacher lösen lässt. Weitere wichtige Vertreter dieser Klasse sind
die morphologischen Ordnungsschemata zum systematischen probieren der Varian-
ten (vgl. [GHK+78, Bla97]) sowie die Problemlösungsbäume. Diese Baumstruktur-
verfahren sind nur anwendbar, wenn eine hierarchische Gliederung des Synthesepro-
blems möglich ist. Lee et al. haben das aus der diskreten Optimierung bekannte
�Branch-and-Bound� Verfahren (B&B - vgl. Kapitel 2.2.3) erstmals zur systemati-
schen Auslegung eines Wärmeübertragernetzes verwendet [LMR70]. Ausgehend vom
Stamm verläuft die Struktur zu den einzelnen Ästen (branches) und mit jeder Ver-
zweigung steigt der Detaillierungsgrad. Durch diese hierarchische Verästelung kann
auf jeder Ebene eine Bewertungsschranke (bound) gesetzt werden, anhand dieser
dann entschieden wird, ob diese Syntheseroute weiterverfolgt oder abgeschnitten
(cut) wird. Dadurch wird ein groÿer Teil des Lösungsraumes von der Auswertung
ausgeschlossen aber es besteht die Gefahr, dass die beste Variante nicht gefunden
wird. Heutige Erweiterungen verringern dieses Risiko zwar, erfordern aber einen
höheren Rechenaufwand. Die Methode bietet weiter die Möglichkeit umfangreiche
kombinatorische Probleme strukturiert zu optimieren und wird auch für die Lösung
der Überstrukturkonzepte in Kapitel 2.2.3 verwendet.

Heuristische Methoden

Heuristische5 bzw. wissensbasierte Syntheseverfahren werden gerne für die Struk-
turoptimierung von Prozessen oder Verfahren mit geringem Neuheitsgrad benutzt.
Auÿerdem eignen sie sich für eine schnelle und einfache Vorauswahl und damit zur
Reduzierung des Berechnungsaufwandes auf eine übersichtliche Anzahl von Verfah-
rensvarianten. In Form von Auswahl- bzw. Bewertungsregeln für bestimmte Pro-
blemfelder sind allgemeine Erfahrungen auf ähnliche Aufgabenstellungen übertrag-
bar. Allerdings treten in der Praxis oft Schwierigkeiten mit widersprüchlichen An-
weisungen sowie zum Teil unpräzisen Aussagen auf [Rüc00, GHK+78] und lassen
damit eine eindeutige Lösung des Entwurfsproblems nicht zu. In diesem Fall können
unterschiedliche Gewichtungen oder Nebenrechnungen Abhilfe scha�en.

Die Literatur behandelt Beschreibungen von heuristischen Regelwerken für typi-
sche verfahrenstechnische Syntheseaufgaben (z.B. Sto�trennsysteme) sehr ausführ-
lich [HH80, Bla97, Dou88]. Weil diese Regeln aus langjährigen Praxiserfahrungen der
Verfahrens- und Anlagenentwicklung abgeleitet sind, ist eine Anwendung auf neue,
in der Forschung be�ndliche Sto�- oder Energiewandlungsprozesse kaum umsetzbar.

5�systematische Heuristik� - Wissenschaftsdisziplin zur Erforschung von Problembearbeitungs-

prozessen, um daraus Nutzen in Form von Regeln, Prinzipien und Methoden zu ermitteln.
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Wichtige Vertreter dieser Verfahren sind das Onion-Modell von Linhoff oder die
stufenweise Vorgehensweise beim Conceptual Design nachDouglas [Lin98, Dou88].

Zu dieser Klasse von Synthesemethoden gehören auch die Systementwicklungs-
ansätze am Fraunhofer IKTS. Pfeifer et al. haben ein Vorgehensmodell zum Ent-
wurf von SOFC-Systemen erarbeitet, welches auf Grundlage der simulationsgestüt-
zen Analyse ein Ausgangskonzept über CFD-Studien und Komponententests syste-
matisch das Gesamtsystem bis zur Pilotphase aufbaut [PBGS07]. Die Systematik
umfasst das gesamte Vorgehensmodell aus Vor-, Haupt- und Detailstudie, führt al-
lerdings eine manuelle Parametersynthese nur für das empirisch ausgewählte Sys-
temkonzept durch.

Hierarchische Auswahlprinzipien ermöglichen eine Verwendung von numerischen
Programmsystemen zur Prozesssynthese, wie beispielsweise das Beratungssystem
PROSYN (Process Synthesizer) der Universität Dortmund [DSWS94]. In solchen so
genannten Expertensystemen wird anhand eines Algorithmus der Syntheseprozess
mit Unterstützung von verfahrenstechnischen Berechnungsprogrammen, Sto�daten-
systemen und Kostenmodellen numerisch durchgeführt [KLP00]. Rechnergestütze
Expertensysteme stellen für die Auswahl einer Syntheseroute umfangreiche Wissens-
und Datenbasen zur Verfügung und sind im Falle widersprüchlicher heuristischer An-
weisungen eine hilfreiche Unterstützung. Als bekannte heuristisch-numerische Syn-
theseprogramme sind noch das PIP-System (Process Invention Procedure vonKirk-
wook, Locke und Douglas, 1988) und das BALTAZAR Programmsystem (von
Mahalec und Motard, 1977) zu nennen.

2.2.3 Überstrukturbasierte, mathematische Methoden

Überstrukturbasierte Ansätze können eine groÿe Anzahl an Varianten erfassen und
numerisch auswerten. Damit sind diese Verfahren besonders interessant, wenn ein
Variantenvergleich durch die groÿe Anzahl an Prozessalternativen zu umfangreich
wird. Die Entwicklungen in der Computertechnik mit neuen, immer leistungsfähige-
ren Prozessoren erö�nen gerade für diese rechenintensiven Syntheseverfahren neue
Anwendungsmöglichkeiten.

Im Gegensatz zu den systematischen Ansätzen kann mit diesen Methoden ei-
ne simultane Optimierung von Struktur- und Parametervariablen erfolgen. Gross
spricht in diesem Fall von der Gesamtoptimierung [Gro99]. Dafür muss es gelin-
gen, die Überstruktur mit allen Verschaltungsoptionen, den Zielfunktionen sowie
ihren Nebenbedingungen in deterministischer Form als algebraisches Gleichungssys-
tem darzustellen und mit einem mathematischen Verfahren zu minimalisieren. Zur
mathematischen Beschreibung der Überstruktur werden gemischt-ganzzahlige Ziel-
und Nebenbedingungsfunktionen verwendet.

In dieser allgemeinen Darstellung eines gemischt-ganzzahligen Optimierungspro-
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blems (MIP6 - gemischt ganzzahlige Optimierung) werden in der Regel binäre Stuk-
turvariablen (y) für die Auswahl der Prozesseinheiten aus der Überstruktur und
reellwertige Variablen (x) für die Prozess- und Ausrüstungsparameter (z.B. Tem-
peratur, Druck, Apparatedimensionierung, etc.) verwendet. Die Zielfunktion f(x, y)

stellt darin die Bewertungsfunktion, in der Regel eine Kostenfunktion, dar. In den
Nebenbedingungen h(x, y) sind die Modellgleichungen der Prozesseinheiten enthal-
ten, während über die Ungleichungsnebenbedingungen g(x, y) oft spezielle Struktur
und Bilanzbeziehungen ausgedrückt werden.

Z = f(x, y)→ min (2.1)

u. d. N.

h(x, y) = 0

g(x, y) ≤ 0

x ∈ Rn; y ∈ Zm

Die MIPs werden je nach Art der Ziel- und Nebenfunktionen in lineare (MILP7) und
nichtlineare (MINLP8) Aufgaben unterteilt. Die praktischen Herausforderungen des
Überstrukturansatzes liegen in der Formulierung einer umfassenden Überstruktur
und in der Wahl eines geeigneten Lösungsverfahrens.

Methoden gemischt-ganzzahliger Optimierung

Nachfolgend werden die wichtigsten Lösungsverfahren zur mathematischen Prozess-
synthese nur kurz aufgeführt, da sich eine detailliertere Beschreibung im Anhang
A.2 �ndet. Einen guten Überblick zum technischen Entwicklungsstand der Optimie-
rungsalgorithmen für kontinuierliche, diskrete, dynamische und stochastische Opti-
mierungsverfahren und ihrer Anwendung in der Verfahrenstechnik geben auch die
Übersichten von Biegler und Grossmann [BG04, Gro02] bzw. Floudas [Flo95].

MILP-Algorithmen: Für MILP-Syntheseprobleme mit linearen Ziel- und Ne-
benbedingungen kommt überwiegend das aus der ganzzahligen Optimierung be-
kannte �Branch-and-Bound� Verfahren (B&B) von Dakin zum Einsatz [Dak65].
Der Suchbaum wird dabei durch die binären Strukturvariablen für die Prozessstruk-
tur bestimmt. Dadurch müssen an den Knoten der Baumstruktur jeweils nur LP-
Probleme gelöst werden.

In der Regel haben verfahrenstechnische Optimierungsprobleme jedoch nichtlineare
Anteile, so dass LP-Ansätze nur nach entsprechenden Linearisierungen angewendet

6MIP = Mixed Integer Programming
7MILP =Mixed Integer Linear Programming - gemischt-ganzzahlige lineare Optimierung
8MINLP = Mixed Integer Non Linear Programming - gem.-ganzz. nichtlineare Optimierung
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Tabelle 2.1: Mathematische Methoden gemischt-ganzzahliger Syntheseprobleme.

Nr. Bezeichnung / Methode Typ Quellenangabe

1 Kombinierte LP / NLP mit MILP / MINLP [Dak65, QG91]
Branch and Bound (B&B)

2 Generalized Bender konvexe MINLP [Ben62]
Decomposition (GDB)

3 Outer Approximation (OA) konvexe MINLP [DG86]
mit div. Erweiterungen

4 Extended Cutting Plane (α-ECP) konvexe MINLP [WP95]
5 Sequential Cutting Plane (SCP) konvexe MINLP [SW06]
6 SQP-B&B konvexe MINLP [BM94, Ley01]
7 BARON - Branch and nicht-kon. MINLP [TS02, Sah96]

Reduce (B&R)
8 α-B&B nicht-kon. MINLP [AMF95]
9 LaGO - Branch and Cut (B&C) nicht-kon. MINLP [Now05]
10 Simulated Annealing (SA) nicht-kon. MINLP [KGV83]
11 Evolutionäre Algorithmen (EA) nicht-kon. MINLP [Hol75]

werden können. Dies ist mit einer Einschränkung des Optimierungsraumes und der
Lösungsgenauigkeit verbunden, welche auch zum Ausschluss des tatsächlichen Op-
timums führen kann. Dementsprechend sind gemischt-ganzzahlige Lösungsverfahren
für nichtlineare Funktionen in der Entwicklung.

MINLP-Algorithmen für konvexe Syntheseprobleme: Während Mitte der
80er Jahre diese Problemstellungen noch als unlösbar galten, gibt es heute mehrere
Ansätze, welche zumindest für kleinere Probleme gute Ergebnisse liefern [BWG97].
In der Regel teilen alle konvexen9 MINLP-Algorithmen das Problem (2.1) sukzessiv
in ein MILP- und ein untergelagertes NLP-Problem auf und tasten sich iterativ
an die Lösung heran. Für die Lösung der Unterprobleme können dann bewährte
Verfahren mit besseren Konvergenzeigenschaften genutzt werden.

Zu den wichtigsten MINLP-Methoden für konvexe Zielfunktionen zählen gradien-
tenbasierte Verfahren wie die Generalized Bender Decomposition, der Outer Ap-

proximation Ansatz und die Extended Cutting- bzw. die Sequential Cutting Pla-

ne Verfahren, die im Anhang vorgestellt werden. Auch hybride Methoden, wie die
Kombination aus B&B mit einem e�ektiven NLP-Löser von Leyffer [Ley01], wer-
den heute zur beschleunigten Lösung der Syntheseprobleme eingesetzt. Trotz groÿer

9Eine Funktion f : I → R mit Intervall (I) heiÿt konvex, wenn gilt:

(∀a, b ∈ I)(a < t < b⇒ f(t) ≤ f(a) + f(b)−f(a)
b−a (t− a))
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Fortschritte in der Entwicklung dieser Algorithmen kann die Gesamtoptimierung
bei MINLP-Problemen bisher nur für konvexe Zielfunktionen garantiert werden. So
bemerken Biegler et al. [BWG97], dass neben umfangreichen kombinatorischen
MILP-Aufgabenstellungen auch die Optimierung nicht-konvexer MINLP-Probleme
nach wie vor als ein ungelöstes Problem angesehen werden.

MINLP-Algorithmen für nicht-konvexe Probleme: Gradientenbasierte Op-
timierungsverfahren konvergieren bei nicht-konvexen Problemen häu�g zu lokalen
Extrema. Aufgrund des immensen Rechenbedarfes mit mehreren Startwerten wer-
den sie deswegen für diese Probleme nicht eingesetzt. Vielmehr basieren alle in Ta-
belle 2.1 genannten Methoden dieser Klasse auf modi�zierten Varianten des B&B-
Verfahrens. Falls die Zielfunktion eine nicht-konvexe Gestalt besitzt, ist aber auch
die Nutzung des klassischen B&B-Verfahrens problematisch. Dann besteht beim
Branching die Gefahr, dass ein Knoten falsch bewertet und dadurch das globale
Optimum abgeschnitten wird.

Die recherchierten, modi�zierten B&B-Verfahren unterteilen daher den Suchraum
vor der Bewertung in abschnittsweise, konvexe Hüllräume und erzeugen somit suk-
zessive eine Folge lokaler Minima. Damit wird das eigentliche globale Minimum
systematisch eingegrenzt. Zu den im Anhang vorgestellten Verfahren zählt der La-
grangian Global Optimizer, welcher auf einem Branch & Cut-Algorithmus basiert,
das α-B&B sowie der Branch & Reduce-Ansatz, der im BARON -Optimierer imple-
mentiert ist.

Zur Lösung ganzzahliger bzw. gemischt-ganzzahliger Probleme können neben den
vorgestellten deterministischen Methoden auch wahrscheinlichkeitsbasierte, kom-
binatorische Algorithmen eingesetzt werden. Nach dem Konvergenz-Theorem von
Bäck et al. ermitteln diese Algorithmen nach endlicher Rechenzeit das globale Op-
timum [BHS91]. Das Prinzip dieser probabilistischen Verfahren gründet auf rea-
len Phänomenen aus der Natur. Dazu zählen das dem langsamen Abkühlen einer
Schmelze nachempfundene Simulated-Annealing-Verfahren sowie die Evolutionären
Algorithmen, die das Prinzip der biologischen Evolution nachbilden. Ausgehend von
zufällig gewählten Startpunkten berechnen diese Verfahren iterativ die Extrema und
bedürfen keiner Approximation der Zielfunktion bzw. deren Gradienten. Diese Ei-
genschaft ist vorteilhaft, wenn kaum Informationen über deren Verlauf vorliegen.
Zusätzlich verringert die zufällige Streuung der Startvariablen bzw. die Verfolgung
mehrere paralleler Lösungspfade bei den Evolutionären Algorithmen (vgl. 7.4.1) die
Gefahr einer frühzeitigen Stagnation in lokalen Extrema. Dementsprechend �nden
diese Ansätze relativ sicher die Lösung, wobei allerdings im Vergleich mit den de-
terministischen Verfahren der Speicher- und Rechenzeitbedarf höher liegt. Dieser
Nachteil wird inzwischen mit hybriden Verfahren aus probabilistischen und NLP-
Algorithmen teilweise wieder kompensiert [Diw08].
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2.3 Zusammenfassung

Die Systemverfahrenstechnik ist das Fachgebiet, das sich mit der Auslegung und
Optimierung von verfahrenstechnischen Prozessen beschäftigt. Obwohl damit auch
der Aufgabenbereich dieser Arbeit, die Optimierung eines elektrochemisches Pro-
zesssystems, abgedeckt wird, konnten keine Publikationen mit direkter Relevanz
aufgedeckt werden. In der Hauptsache werden die dargestellten Methoden und An-
sätze für Prozesse von industriellen Groÿanlagen mit Erfolg eingesetzt, oft auch
mit Unterstützung der inzwischen verfügbaren kommerziellen Prozesssimulations-
werkzeuge. Die Senkung der anfallenden Kosten steht dabei im Vordergrund und
multikriterielle Bewertungsmethoden �nden sich erst in jüngerer Zeit für Prozessop-
timierungsprobleme von energietechnischen Anlagen. Mit Hilfe einer Systemsimula-
tion können systemrelevante, funktionskritische E�ekte schon vor einer Realisierung
der Anlage untersucht werden. Dies spart Kosten und Entwicklungszeit. Heute sind
allgemeingültige Ansätze aus der Systemtechnik wieder attraktiv, da vielfach ein
Analogieschluss auf vergleichbare Wissensgebiete aus der Technik möglich ist.

Die Methoden der Prozesssynthese werden nach evolutionären, systematischen
und überstrukturbasierten Verfahren kategorisiert. Evolutionäre, erfahrungsbasierte
Ansätze verbessern den Prozess auf Basis eines Ausgangsschemas, z.B. ein Pro-
zess�ieÿbild, schrittweise. Aufgrund ihrer unkomplizierten Handhabung sind sie für
neue Prozesse beliebt, allerdings ist es möglich, dass entscheidende Veränderungen
durch die empirische Vorgehensweise übersehen werden. Systematische Methoden
können dies über entsprechende heuristische Ablaufvorgaben vermeiden. Dazu soll-
te der Prozess aber vorab ausgiebig analysiert werden bzw. sogar schon bekannt sein.
Ist eine hierarchische Zerlegung in Teilprobleme möglich, sind computerunterstütz-
te Auslegungsprogramme einsetzbar. Im Falle der überstrukturbasierten Methoden
kann zwar das Optimum über ein mathematisches Lösungsverfahren relativ verläss-
lich bestimmt werden, allerdings liegt bei diesen Ansätzen die Herausforderung in
der mathematischen Formulierung des GLS bzw. der Wahl eines geeigneten Lösungs-
verfahrens. Daher sind gemischt-ganzzahlige Optimierungsprobleme für den Nutzer
oft schwer veri�zierbar. Dies gilt insbesondere für neue, noch in der Entwicklung
be�ndliche Prozesse und Konzepte. Stattdessen werden �Flow-Sheeting� Program-
me bei der Prozessberechnung aufgrund ihres intuitiven Charakters gegenüber der
gleichungsorientierten Systemsimulationen, die z.B. für MIP-Verfahren erforderlich
wären, bevorzugt.

Interessant im Sinne der Aufgabenstellung sind dagegen kombinierte Methoden
bestehend aus einer systematischen Strukturauswahl und nachfolgender Parameter-
optimierung z.B. mittels evolutionären Algorithmen. Dadurch kann auf eine mathe-
matische Formulierung einer gemischt-ganzzahligen Zielfunktion verzichtet werden,
aber für eine vorde�nierte Prozessstruktur trotzdem dessen optimale Betriebsfüh-
rung mathematisch ermittelt werden.





Kapitel 3

Prozesssynthese in der

Brennsto�zellenanwendung

Einleitend wurde bereits erwähnt, welches Potential die elektrochemische Oxidation
für eine nachhaltige und ressourcenschonende Energieversorgung besitzt. Seit dem
Nachweis des Funktionsprinzips einer Brennsto�zelle durchWilliam Grove1 1848
wurden verschiedene Zelltypen entwickelt [Kur03, VGY09], aber noch keine Techno-
logie konnte bisher die Wärme-Kraft-Maschine als wichtigsten Energiewandler für
elektrische Energie ablösen. Dies liegt u.a. daran, dass sich zwar die elektroche-
mische Umsetzung im Labor einfach darstellen lässt, aber der Entwicklungsschritt
von der Zelle zum funktionsfähigen System ein tiefes Systemverständnis und die
Beherrschung einer verfahrenstechnischen Kleinanlage erforderlich macht. Insbeson-
dere wenn kein Wassersto� verfügbar ist und eine Brennsto�aufbereitung benötigt
wird, entsteht ein komplexes verfahrenstechnisches System miteinander gekoppel-
ter Prozesseinheiten. Je nach Anwendung und Zelltyp stehen dann verschiedene
Systemausführungen mit vielschichtigen, energetischen und sto�ichen Wechselwir-
kungen zur Auswahl. Diese resultieren aus den jeweiligen Betriebsanforderungen
und haben erheblichen Ein�uss auf Performance und Kosten der Anlage. Aus dieser
Gesamtheit der Systemvarianten ist es während der Vorstudie praktisch unmöglich,
die günstigste Struktur mit den dazugehörigen Betriebsparametern ohne Vorerfah-
rungen und Kenntnisse auszuwählen.

Einen sinnvollen Beitrag zur Lösung des Auslegungsproblems dieser Systeme kön-
nen die Systematiken des vorherigen Kapitels leisten. In diesem Kapitel wird be-
leuchtet, inwiefern die vorgestellten Methoden der Prozesssynthese bereits in der
Brennsto�zellenforschung eingesetzt werden. Um ein allgemeines Systemverständ-
nis für diese Technologie beim Leser zu entwickeln, wird vorab der Aufbau eines
Brennsto�zellensystems mit seinen Hauptkomponenten und wichtigsten Wechsel-
wirkungen beschrieben.

1William Grove (1811 - 1896) hat 1839 die erste Brennsto�zelle als s.g. Gasbatterie aufgebaut.
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Abbildung 3.1: Blockschema eines Brennsto�zellensystem mit den wesentlichen Pro-
zesseinheiten und deren Wechselwirkungen.

3.1 Aufbau eines Brennsto�zellensystems

Das Schema in Abbildung 3.1 zeigt eine allgemeine Darstellung einer Brennsto�zel-
lenanlage mit den wichtigsten Teilsystemen und deren Wechselwirkungen unterein-
ander. Sto�- und Energieströme über die Bilanzgrenze der Anlage und innerhalb des
Systems sind durch Pfeile angedeutet.

Der Brennsto�zellenstapel (engl. Stack) stellt die zentrale Komponente des BZ-
Systems dar. Damit die Zellreaktion unter Freisetzung von elektrischer Energie und
Wärme ablaufen kann, muss den Elektroden anodenseitig ein wassersto�haltiges
Synthesegas und kathodenseitig Sauersto� zugeführt werden. Zur Brennsto�einspa-
rung wird die erforderliche Vorwärmung der Kathodenluft für die Hochtemperatur-
BZ über eine Rekuperation der Systemabwärme realisiert.

Das lastabhängige Spannungsniveau des Stacks wird im elektrischen Wandlersys-
tem soweit aufbereitet, dass interne Verbraucher, wie Gebläse, Kompressoren oder
die Steuerung versorgt sind und die restliche Nettoleistung der Anlage für den An-
wender nutzbar wird.

In der Gasaufbereitungseinheit wird der Brennsto� soweit vorbehandelt und von
potentiellen Kontaminanten befreit, dass er im Stack ohne irreversible Zellschädi-
gung elektrochemisch oxidiert bzw. verstromt werden kann. Dieser Aufwand ist mit
E�zienzverlusten verbunden und fällt je nach Brennsto�, dem ausgewählten Refor-
mierungsverfahren und dem erforderlichen Reinheitsgrad unterschiedlich aus. Wenn
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SOFC-Stack

Katalytische 
Gasnachbereitung

Gasaufbereitung
(CPOx-Reformer)

Abwärmenutzung

Interne Verbraucher

Elektr. Spannungswandler

Abbildung 3.2: Darstellung des eneramic R© SOFC-Systems, entwickelt als portables
Gerät für die Stromversorgung. Das Bild verdeutlicht den hohen Integrationsgrad
der Hochtemperatur-Kernbaugruppe [WRMP12, RSSM11].

die Reaktoren endotherm2 betrieben werden, können diese Verluste unter Umstän-
den durch interne Abwärmenutzung gesenkt werden. Für Direkt-Methanol-(DMFC)
und Hochtemperatur-Brennsto�zellen (SOFC, MCFC) kann der Aufbereitungsauf-
wand durch interne Reformierung im Zellenstapel reduziert werden.

Weil die vollständige Oxidation der Brenngase im Stack kaum erreichbar ist,
müssen brennbare Bestandteile des Anodenrestgases aus Sicherheitsgründen vor der
Ableitung an die Umgebung nachbereitet werden. Als Oxidationsmittel wird übli-
cherweise die Kathodenabluft aber auch die Umgebungsluft genutzt. In Abhängigkeit
vom ausgewählten Reformierungsverfahren besteht weiter die Möglichkeit einer An-
odenrestgasrezirkulation in die Gasaufbereitungseinheit und damit einer erneuten
Verstromung im Stack.

Wie schon angedeutet, leistet das interne Wärmerekuperationssystem einen we-
sentlichen Beitrag zum e�zienten Betrieb des Brennsto�zellensystems. Je mehr
Wärme intern wieder genutzt wird, desto weniger Brennsto� ist zusätzlich für den
Betrieb nötig oder muss durch Kühlung oder Abwärmenutzung wieder abgeführt
werden. Die interne Wärmenutzung kann zusätzlich durch ein ausgeklügeltes Sys-
temkonzept mit einem hohen thermischen Integrationsgrad gesteigert werden. Bei-
spielhaft sei dazu die interne IKTS-Entwicklung des eneramic R© SOFC-Systems ge-
nannt (vgl. Abb. 3.2), wo durch direkte Ankopplung der Prozesseinheiten ein kleines
Systemvolumen mit robustem thermischen Gesamtverhalten erreicht wird.

2Bei einer endothermen Reaktion wird Energie in Form von Wärme aus der Umgebung aufge-

nommen, d.h. die Reaktionsenthalpie ist in Summe positiv - ∆RH > 0.
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3.1.1 Verfahrenstechnische Prozesseinheiten

Mit einer detaillierten Funktionsbeschreibung der verfahrenstechnischen Hauptkom-
ponenten eines Brennsto�zellensystems soll die Grundlage für das Verständnis der
Literatur sowie der Funktions- und Kostenmodelle gelegt werden. Die Gliederung
des Abschnitts orientiert sich an der Gra�k des Systemaufbaues aus Abb. 3.1.

Gasaufbereitung

Die fehlende Infrastruktur und die geringe Speicherdichte von Wassersto� hat dazu
geführt, dass zur Zeit alle kommerziell verfügbaren stationären BZ-Systeme im Leis-
tungsbereich >1 kW mit kohlenwassersto�haltigen Energieträgern betrieben werden.
Diese Systeme benötigen allerdings Gasaufbereitungsmodule zur Reinigung und Um-
wandlung des Ausgangsbrennsto�es in ein wassersto�reiches Synthesegas.

Entschwefelung: Brennsto�e wie Erdgas oder Flüssiggas werden aus Sicherheits-
gründen mit schwefelhaltigen Komponenten (z.B. C2H5SH - Ethylmercaptan) odo-
riert, damit Leckagen anhand des charakteristischen Geruches von Schwefel erkenn-
bar werden. Aus den Odorierungsmitteln kann allerdings Schwefelwassersto� (H2S)
entstehen, welcher wiederum das Katalysatormaterial des Reformers bzw. der Brenn-
sto�zelle deaktiviert und deshalb in einer Entschwefelungseinheit sicher abgetrennt
werden sollten [Kav12]. In der Praxis werden in dieser Komponente oft mehrstu�ge
Katalysatoren eingesetzt, welche nach einer Umsetzung des Odorierungsmittels zu
H2S in einer zweiten Stufe den Schwefelwassersto� zu einem Metallsul�d reduzieren.

ZnO + H2S←→ ZnS + H2O ∆
R
h0 > 0 (I)

Reformierung: Ein wesentlicher Teil heutiger Gasaufbereitungseinheiten umfasst
die Reaktoren für die Reformierung von wassersto�haltigen Energieträgern zu ei-
nem Synthesegas. Prinzipiell kommen für diese Erzeugung zwei Hauptreaktionen in
Frage, entweder die endotherme Reformierung mit Wasserdampf (SR, engl. Steam
Reforming) entsprechend Gl.(II) oder die partielle Oxidation (POx, engl. Partial
Oxidation) mit Sauersto� Gl.(III) und einem exothermen Charakter.

CxHy + x · H2O←→ x · CO +
(

x +
y

2

)
· H2 ∆

R
h0 > 0 (II)

CxHy +
x

2
·O2 ←→ x · CO +

y

2
· H2 ∆

R
h0 < 0 (III)

Werden die exotherme POx- und die endotherme SR-Reaktion kombiniert, kommt
man zu einem weiteren Reformierungsverfahren, der autothermen Reformierung
(ATR, engl. Auto Thermal Reforming).



27

Typische Prozessbedingungen und Katalysatoren für diese drei Verfahren sind in
Tabelle 3.1 zusammengefasst. Aus dem Vergleich der Wirkungsgrade der Sto�um-
setzung (ηRef), dem Verhältnis aus chemischer Leistung der Produkte zur Leistung
der Edukte, deutet sich bereits an, welchen erheblichen Ein�uss die Auswahl des
Reformierungsverfahrens auf die E�zienz des Gesamtprozesses besitzt.

Tabelle 3.1: Vergleich wichtiger Reformierungsverfahren zur Synthesegaserzeugung

Bezeichnung SR ATR POX

Edukte xi CxHy + H2O CxHy + H2O + O2 CxHy + O2

Reaktionstemperatur TR 350− 700◦C 500− 850◦C 700− 900◦C
Reaktionsenthalpie ∆

R
h endotherm neutral exotherm

Umwandlungse�zienz ηRef 90 - 120% 80 - 90% 70 - 85%
Katalysatoren - Ni Rh, Ru, Pt Rh, Ru, Pt
Wasserverhältnis S/C >2 ∼1 -
Sauersto�verhältnis O/C - 0,6 - 1 1 - 1,33

Die Eduktzusammensetzung am Eintritt in die Reformereinheit wird über die Kenn-
zahlen des S/C- (Dampf zu Kohlensto�) bzw. des O/C-Verhältnisses (Sauersto� zu
Kohlensto�) angegeben. Ein Verhältnis von eins entspricht der Stöchiometrie der
o.a. SR- bzw. der POx-Reaktion. Im deutschsprachigen Raum wird oft auch die
Luftzahl λRef angegeben, das Verhältnis aus tatsächlicher zur stöchiometrisch mi-
nimalen Sauersto�menge für eine vollständige Oxidation.

Die Edukte für den Reformierungsprozess können auch über eine interne Rezir-
kulation des Wassers aus dem Anodenabgas gewonnen werden.

S/C =
ṅH2O

ṅC
=

ṅH2O

x · ṅCxHy
(3.1a)

O/C =
ṅO
ṅC

=
2 · ṅO2

x · ṅCxHy
(3.1b)

λRef =
ṅtatO2

ṅstöO2

(3.1c)

Neben den beiden Hauptreaktionen entstehen bei der Reformierung im Reaktor
weitere Zwischen- und Nebenprodukte über diverse Reaktionswege. Dabei sind ins-
besondere die Shift (IV)- und die Methanisierungsreaktion (V) als wichtige Neben-
reaktionen zu nennen.

Auch die unerwünschten kohlensto�bildenden Reaktionen des thermischen Cra-
ckens (VII), der heterogenenWassergas-Shift (VIII)- und derBoudouard-Reaktion
(IX) können im Reformer unter ungünstigen Bedingungen ablaufen. Wichtig ist im
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Betrieb allerdings, das die thermodynamischen Randbedingungen so eingestellt wer-
den, dass kein schädlicher Kohlensto� entstehen kann [KK09].

CO + H2O←→ CO2 + H2 ∆
R
h0 = − 41 kJ/mol (IV)

CO + 3 · H2 ←→ CH4 + H2O ∆
R
h0 = −206 kJ/mol (V)

CnHm + n · CO2 ←→ (n + 1) · CO +
m

2
H2 ∆

R
h0 > 0 (VI)

CxHy ←→ C + H2 + Cx−1Hy−2 (VII)

CO + H2 ←→ C + H2O ∆
R
h0 = −131 kJ/mol (VIII)

2 · CO←→ C + CO2 ∆
R
h0 = −173 kJ/mol (IX)

Feinreinigung: Eine weitere Reaktionsstufe für die Feinreinigung des Synthese-
gases nach der Reformierung wird erforderlich, wenn ein Brennsto�zellentyp mit
Polymermembran verwendet wird. In diesem Fall muss der Sto�mengenanteil von
CO, einem Pt-Katalysatorgift, auf <1000 ppm gesenkt werden. Dies wird technisch
in einer katalytischen Shift- oder Methanisierungssstufe bei Temperaturen zwischen
250 und 400◦C unter Nutzung der Reaktionen (IV) und (V) realisiert [DFMS00].
Unter Umständen wird nach der Shift-Stufe noch eine selektive Oxidation (PROx,
engl. Preferential Oxidation) mit Sauersto� benötigt, um CO-Anteile von weniger
als 50 ppm zu erreichen.

Beschreibung relevanter Brennsto�zellentypen

Brennsto�zellen sind elektrochemische Energiewandler, welche die in einer chemi-
schen Verbindung gespeicherte Energie nach dem Prinzip der galvanischen Zelle
direkt zu Elektrizität wandeln können. Die Technologie nahezu aller technisch rele-
vanten Typen basiert auf der kontrollierten Oxidationsreaktion von Wassersto� mit
Sauersto� zu Wasserdampf [Kur03].

H2 +
1

2
O2 ←→ H2Og ∆

R
h0 = −241, 8 kJ/mol (X)

Im Allgemeinen besteht jede Brennsto�zelle aus zwei katalytisch aktiven Elektroden
an denen die Oxidations- (Anode) und Reduktionsreaktionen (Kathode) der jeweili-
gen Prozessgase ablaufen sowie einer ionenleitenden Trennschicht, dem Elektrolyten.
Die Zellspannung einer Brennsto�zelle ergibt sich aus der Di�erenz der Elektroden-
potentiale von Anode und Kathode. Üblicherweise wird die Spannung der Zelle durch
eine elektrische Reihenschaltung mehrere Zellen zu einem Stapel (engl. Stack) auf
ein nutzbares Niveau erhöht. Bei kontinuierlicher Zu- bzw. Abführung der Edukte
und Produkte kann über eine elektrische Verbindung zwischen den Elektroden der
Strom�uss der freien Oxidationselektronen als elektrische Energie genutzt werden.
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Brennsto�zellen werden nach ihrer Arbeitstemperatur und der Art ihres Elektrolyten
unterschieden. Die folgende Darstellung konzentriert sich auf eine kurze Einführung
der in dieser Arbeit relevanten Typen. Für detailliertere Beschreibungen zum Auf-
bau und aktuellen Anwendungen wird auf die umfangreiche Fachliteratur verwiesen
[Kur03, VGY09, LD03].

Polymerelektrolyt-Brennsto�zellen (PEFC): Dieser klassische Brennsto�zel-
lentyp wurde in verschiedenen Leistungsstufen vom Laptop bis hin zum Antrieb von
Omnibussen bereits im Feldtest erprobt. Trotzdem ist ein Markteintritt noch für kei-
ne Anwendung geglückt. Dabei besticht die Systemtechnik der PEFC durch ihre kon-
struktive Einfachheit. So sind für wassersto�betriebene Systeme lediglich ein Wasser-
sto�speicher, ein Dosier-Ventil, der Brennsto�zellenstapel, ein Gebläse und minima-
ler Regelungsaufwand erforderlich. Als Elektrolyt wird eine Polymermembran (z.B.
Na�on) eingesetzt, welche nach entsprechender Befeuchtung nur leitfähig für Wasser-
sto�onen (H+) ist. Die Betriebstemperatur der Zelle darf 100◦C nicht übersteigen,
folglich kann Wasser auskondensieren. Der entscheidende Nachteil aber liegt in der
geringen Speicherdichte des Wassersto�s und den damit verbundenen hohen Kosten
für einen Speicher mit hinreichendem Energieinhalt. So liegt die einzig praktikable
Speicherform für Kleingeräte in Metallhydridspeichern, bei denen der ursprünglich
gasförmige Wassersto� bestimmte Gitterplätze spezieller Legierungen einnimmt. Bei
PKW-Fahrzeugen werden seit neuestem Wassersto�-Druckspeichertanks mit 700 bar
Betriebsdruck eingesetzt.

Um die Problematik der Wassersto�speicherung zu umgehen, sind verschiede-
ne PEFC-Systeme in der Entwicklung, welche nach einer Gasaufbereitungsstufe
auch kohlenwassersto�haltige Energieträger nutzen. Vor einer Verstromung muss
das Brenngas allerdings unter erheblichem Aufwand noch vom Katalysatorgift CO
befreit werden.

Indessen konzentrierte sich die PEFC-Forschung in den vergangenen Jahren ver-
stärkt auf die Entwicklung einer neuen Polymermembrantechnik, welche bei Tem-
peraturen bis 180◦C arbeitet und dadurch den Einsatz von unemp�ndlicheren Ka-
talysatormaterialien erlaubt. Als Brenngas ist zwar wieder Wassersto� erforderlich,
allerdings ist keine Gasfeinreinigung von Kohlenmonoxid <50 ppm mehr nötig. So
sinkt zwar die Leistungsdichte im Synthesegasbetrieb, die Zellschädigung ist aber
nicht irreversibel und damit nicht limitierend hinsichtlich der Gesamtlebensdauer.
Gleichzeitig entfällt der bei der NT-PEFC erforderliche Befeuchtungsaufwand, denn
die Leitfähigkeit der Polymermembran wird bei dieser PEFC über eine spezielle
Dotierung mit Phosphorsäure erreicht.

Direktmethanol-Brennsto�zellen (DMFC): Um auf die zusätzliche System-
technik für die Synthesegaserzeugung oder Speicherung bei der PEFC zu verzichten,
wurde bereits versucht intern Methanol (MeOH) in einer sogenannten DMFC um-
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zusetzen. Dabei wird der Energieträger Methanol zusammen mit Wasser auf die
Anode geleitet und dort zu H2-Brenngas und CO2 reformiert. Die nachfolgenden
Umsetzungen sind analog zur klassischen PEFC, wobei zusätzlich der Wasseraus-
tausch zwischen Anode und Kathode für die Methanoloxidation sichergestellt wer-
den muss. Die DMFC bietet die Vorteile einer guten Energiedichte, einer einfache-
ren Betriebsweise sowie geringerer Kosten im Vergleich zu den bisher vorgestellten
PEFC-Varianten. Nachteilig ist vor allem die reduzierte Leistungsdichte und Metha-
nolpermeation (engl. Crossover) durch die Membran, welche die Betriebsdauer und
Gesamte�zienz dieser Technologie begrenzt.

Obere Verspannplatte mit 
Stromabgriff

Metallischer Interkonnektor

Kathodenkontaktstege

SOFC-Zelle (MEA)

Nickel-Netze zur 
Anodenkontaktierung

Rahmen mit Glasdichtung

Untere Verspannplatte mit 
Stromabgriff 

Brenngasführung 
(Anode)

Kathodenluftführung 
(Kathode)

Abbildung 3.3: Explosionsdarstellung eines planaren SOFC-Stacks.

Festoxid-Brennsto�zellen (SOFC): Das Herzstück einer SOFC besteht aus ei-
ner keramischen Verbundstruktur, der Zelle oder auch Membran-Elektroden-Einheit
(MEA, engl. Membrane Electrode Assembly), welche die Anode, die Kathode und
den Elektrolyt beinhaltet [Gar09]. Bei Betriebstemperaturen zwischen 600 und 900◦C
besitzt der oxidkeramische Elektrolyt (z.B. aus YSZ, vgl. Kap. 4.2.2) eine hinreichen-
de Leitfähigkeit für O2−-Ionen. Auÿerdem trennt er Anode und Kathode gasdicht
voneinander und dient als elektrischer Isolator. Im Gegensatz zur PEFC wird das
Reaktionswasser auf der Anode der Zelle gebildet.

H2 + O2− −→ H2O + 2 e− Anodenreaktion (X-a)
1

2
O2 + 2 e− −→ O2− Kathodenreaktion (X-b)

Trotz der material- und systemtechnischen Herausforderungen aufgrund der hohen
Betriebstemperatur ermöglicht diese wiederum eine einfache Systemtechnik mit gu-
ter Gesamte�zienz, weil beispielsweise auch CO elektrochemisch oxidiert (XI) oder
höhere Kohlenwassersto�e entsprechend Gl. (II) intern auf der Anode reformiert
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werden können. Versuche zeigen, dass die SOFC sogar vollständig mit CO betrieben
werden kann und dabei folgende Oxidationsreaktion abläuft.

CO +
1

2
O2 ←→ CO2 ∆

R
h0 = −283 kJ/mol (XI)

Im Anodenaufbau ist Nickel vorhanden, welcher diese endotherme Umsetzung auf
der Anode katalysiert. Im Wesentlichen werden zwei Zellgeometrien unterschieden.

Planare Geometrie: In diesem Fall besitzt die MEA der SOFC-Zelle einen
plattenförmigen Aufbau. Mehrere MEAs werden mit metallischen Interkonnektoren
elektrisch zu einem Stapel verschaltet (vgl. Abb. 3.3). Mit diesem Aufbau werden
die höchsten Leistungsdichten im Bereich der SOFC bezogen auf das Volumen des
Stacks erreicht. Aufgrund der Verwendung metallischer Konnektorplatten sind pla-
nare Stacks bezüglich ihres spezi�schen Gewichtes der tubularen Technologie unter-
legen.

Tubulare Geometrie: Die MEA diesen Typs besteht aus einem keramischen
Röhrchen (engl. tube). Durch diese Geometrie kann das Synthesegas vom Luftsau-
ersto� getrennt werden. Die elektrische Verschaltung erfolgt über metallische Inter-
konnektoren. Ein wesentlicher Vorteil dieses Aufbaues ist die reduzierte Aufheiz-
zeit, da im Vergleich zum Metall-Keramikverbund der Planartechnologie geringere
Thermospannungen auftreten und somit gröÿere Temperaturgradienten aufgeprägt
werden können.

Gasnachbereitungseinheit

Mit Ausnahme der wassersto�betriebenen PEFC ist es nicht möglich eine Brenn-
sto�zelle bei vollständigem Synthesegasumsatz (FU=100%, engl. fuel utilization)
zu betreiben. Das Risiko einer Unterversorgung bestimmter Zellbereiche und einer
damit verbundenen Degradation wird in der Praxis nicht eingegangen.

CxHy +
(

x +
y

4

)
·O2 ←→ x · CO2 +

y

2
· H2O ∆

R
h < 0 (XII)

BZ-Systeme benötigen demzufolge einen Reaktor für die kontrollierte Nachverbren-
nung ihres Anodenabgases. In dieser Komponente sollen alle brennbaren Bestand-
teile mit Luftsauersto� entsprechend Gl. (XII) vollständig oxidiert werden. Neben
den sicherheitstechnischen Aspekten zur Senkung der H2 und CO-Emissionen un-
terhalb 300 ppm entsprechend der Norm3 verbessert diese Maÿnahme bei Hochtem-
peratur oder bei KWK-Systemen zusätzlich den thermischen Gesamtwirkungsgrad.

3Brennsto�zellentechnologien - Teil 3-1: Stationäre Brennsto�zellen-Energiesysteme - Sicherheit

(IEC 62282-3-1:2007)
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Die freigesetzte Wärmeenergie kann nämlich intern zur Unterstützung des Reformie-
rungsprozesses oder zur Vorwärmung der Kathodenluft in einem Wärmeübertrager
genutzt werden, wie beispielsweise das System in Abb. 3.2 zeigt.

Als Verbrennungsluft kann entweder Umgebungsluft oder die sauersto�haltige
Kathodenabluft der Brennsto�zelle eingesetzt werden. Im Falle einer ungünstigen
Stöchiometrie am Eintritt in den Nachbrenner ist es insbesondere zur sicheren Ein-
haltung der CO-Grenzwerte erforderlich, die Oxidation mit katalytischer Unterstüt-
zung durchzuführen. Teilweise wird auch eine homogene Verbrennung des Schwach-
gases mit Unterstützung eines Zusatzbrenners verwendet [GS06].

Wärmemanagement

Hinsichtlich ihres Wärmemanagements haben Brennsto�zellensysteme sehr unter-
schiedliche Anforderungen. Um Zellschädigungen durch lokale Überhitzung zu ver-
meiden, besitzen PEFC-Systeme einen separaten Kühlkreislauf um die Abwärme aus
der elektrochemischen Umsetzung und verschiedener dissipativer E�ekte abzufüh-
ren. Bei Hochtemperatursystemen wie der MCFC oder der SOFC hingegen erfolgt
die Regelung der Betriebstemperatur über den Durchsatz der unterkühlten Luft-
und Brenngasströme.

Generell kann gesagt werden, dass es sich vorteilhaft auf den elektrischen Wir-
kungsgrad des Systems auswirkt, wenn die Abwärme systemintern für die Gasauf-
bereitung oder die interne Reformierung genutzt werden kann. Dies wird auch durch
die Ergebnisse dieser Arbeit bestätigt. Stand der Technik im Hochtemperaturbereich
ist beispielsweise die Abwärmenutzung für die Vorwärmung der Brennsto�zellenluft
oder der Edukte für die Reformierung. Einige Konzepte nutzen auch die Rezirkula-
tion der Kathoden- bzw. Anodenabgase, um das thermische Management der SOFC
zu optimieren [Bra10]. Positiven Ein�uss auf das thermische Verhalten hat auch eine
direkte Kopplung von endo- mit exothermen Komponenten, wie beispielsweise im
Falle des eneramic R©-Systems [WRMP12] aus Abb. 3.2.

Bei stationären Anwendungen ist in der Regel eine Abwärmenutzung über einen
Heizkreis nach der Nachverbrennung implementiert. Diese Systeme mit Gesamtwir-
kungsgraden bis zu 90% sind interessant für den Markt der Mikro-KWK in Ein-
familienhäusern [GS06]. Ein vielversprechendes Konzept der Abwärmenutzung mit
elektrischen Wirkungsgraden bis 70% stellt die Kopplung einer SOFC mit einer
Gasturbine dar [Kur03]. Auch das Konzept der seriellen Kopplung von SOFC und
PEFC (vgl. Kap. 3.2.2 und [YT04]) verspricht eine Steigerung des elektrischen Wir-
kungsgrades durch e�ektive Abwärme- und Restgasausnutzung. Dieses Systemkon-
zept erfordert allerdings mehrere Apparate zur Kühlung der Gasaufbereitungsstufen
sowie der PEFC und ist daher technisch zu komplex und kostenintensiv.
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Spannungswandlung und interne Verbraucher

Im Betrieb ist die Ausgangsspannung einer Brennsto�zelle aufgrund der Strom-
Spannungs Charakteristik der Elektrochemie stark lastabhängig. Damit die elek-
trische Nutzleistung einem Verbraucher zur Verfügung steht, sind entsprechende
Wandlerstufen aus der Leistungselektronik zur Regulation des Spannungsniveaus
erforderlich.

Bei Einspeisung in das ö�entliche Netz wird der Gleichstrom der Brennsto�zelle in
einem DC/AC-Inverter zu einem netztauglichen Wechselstrom transformiert. Auch
für DC-Anwendungen kleinerer Leistung ist systemseitig ein DC/DC-Konverter er-
forderlich, insbesondere für die Eigenversorgung der Aktoren, der Anlagensteue-
rung oder wenn ein Batteriepu�er be- und entladen werden soll. Das ungünstige
Spannungs- und Stromniveau der Brennsto�zelle führt dazu, dass die Wandlerstufe
mit erheblichen Verlusten behaftet ist. Anwendungsoptimierte Entwicklungen von
mehrstu�gen Wandlern können den Wirkungsgrad auf 94% erhöhen [Sta09].

Ein wichtiger Bestandteil für das Betriebsmanagement eines Systems mit Brenn-
sto�zellen sind die Komponenten zur Fluidsteuerung. Mit Gebläsen und Ventilen
wird ein künstliches Druckgefälle erzeugt, um die Gasströme zu steuern. Der Eigen-
verbrauch dieser parasitären Komponenten reduziert die Nutzleistung der Anlage
und sollte daher im Rahmen einer Betriebsoptimierung minimiert werden.

3.2 Publikationen zur Synthese und Optimierung

von Brennsto�zellen

Während in der chemischen Industrie systematische oder überstrukturbasierte Syn-
thesemethoden schon länger erfolgreich eingesetzt werden [NSW81, Loh96, KLP00,
CSAB00, KM09], sind diese Methoden in der Energietechnik seltener zu �nden. Zu
Beginn der 80er Jahre wurde dahingehend intensiv die Synthese und Optimierung
von Wärmeübertragersystemen erforscht und es konnten wichtige Verfahren entwi-
ckelt werden [LTB+82, SWK82].

Um systemtechnische E�ekte zu beurteilen, kommen in der Energietechnik über-
wiegend die thermo-ökonomischen Bewertungsmethoden aus dem vorherigen Kapitel
2.1.1 zur Anwendung. Allerdings sind in jüngster Zeit aufgrund verbesserter ma-
thematischer Methoden auch gemischt-ganzzahlige Syntheseprobleme [AO06] sowie
Verfahren mit evolutionären Algorithmen [KCT07] in der Energietechnik interessant.

Modellansätze zur Beschreibung der Prozesse eines Brennsto�zellensystems, mit
denen eine SOFC-Prozesssimulation oder auch eine Optimierung aufgebaut werden
könnte, sind erst seit wenigen Jahren verfügbar. In dieser Zeit waren verschiedene
Institutionen und Firmen verstärkt in der Brennsto�zellenforschung aktiv. Inzwi-
schen sind viele technische Herausforderungen gemeistert und die Markteinführung
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verschiedener Typen ist im Gange. Dies verstärkt den Bedarf an Maÿnahmen zur
Minimierung der Kosten und macht systemtechnische Lösungsmethoden interessant.

Literatur zur Prozessoptimierung von Brennsto�zellen

In Anlehnung an das systemtechnische Vorgehensmodell auf Seite 7 kann die re-
cherchierte Fachliteratur für Brennsto�zellen den Gebieten der Parametersynthese
oder der Struktursynthese zugeordnet werden. Nur einzelne Beiträge behandeln die
Gesamtoptimierung des Verfahrens mittels der vorgestellten mathematischen Me-
thoden [MPGF05, KDS+06, PAMF07, Kim08]. Die Mehrheit der ermittelten Publi-
kationen beschäftigt sich mit Teilaspekten der Prozesssynthese, wie der Optimierung
der Betriebsparameter für eine bestimmte Verfahrensstruktur. Dazu zählen konti-
nuierliche Parameter wie Temperaturen oder Drücke in den Reaktoren aber auch
einzelne diskrete Designparameter der MEA. Den Ein�uss von Mess- und Berech-
nungsfehlern dieser Parameter auf den Syntheseprozess untersuchen Subramanyan
et al. intensiv für verschiedene BZ-Systeme [SD05].

Untersuchungen von [NG07] haben auch bestätigt, dass sich die Synthesesaufga-
be einer BZ-Auslegung eher als ein multikriterielles Optimierungsproblem (MOP)
und nicht als einkriterielles NLP oder MIP, mit dem Freiheitsgrad der Prozess- oder
Strukturvariablen, darstellt. Insbesondere wenn die Entwurfsziele miteinander kon-
kurrieren führt eine vereinfachte Berücksichtigung mit reduzierten Zielvorgaben zu
nicht-optimalen Lösungen. Daher wird auch die Literatur in der Zusammenstellung
nach ein- und multikriteriellen Optimierungsproblemen klassi�ziert. Die Artikel sind
nach der Art ihrer Optimierungsaufgabe geordnet.

Überwiegend werden zur Bewertung ökonomische und thermodynamische Krite-
rien gewählt, einzig [BD05] berücksichtigen in ihrem MOP-Ansatz auch potentielle
Umweltauswirkungen. Für die Prozesssimulation haben die Autoren fast ausschlieÿ-
lich eigene Berechnungsprogramme erstellt und mit kommerziellen Solvern (z.B. aus
MATLAB R©, GAMS, etc.) gelöst.

Aufgrund ihrer unkomplizierten Handhabung sind Parameterstudien einer Pro-
zesssimulation als Teil der Parametersynthese zur Analyse und Optimierung beliebt
(Bsp. [ZD09, WOV11, KBL05]). Beispielsweise entfällt der Aufwand für die Pro-
grammierung und numerische Lösung des Optimierungsproblems. Für die vorliegen-
de Dissertation sind diese Arbeiten allerdings von geringem Interesse, demzufolge
beschränkt sich die Literaturzusammenstellung aus Tab. 3.2 auf die numerische Pro-
zesssynthese. Nachfolgend werden die Publikationen dargestellt. Der Schwerpunkt
liegt hierbei auf einer Beschreibung der Simulationsmodelle und Optimierungsme-
thoden. Eine Bewertung mit Blick auf die ausgewählte Methodik dieser Dissertation
erfolgt am Ende des Abschnitts.
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3.2.1 Prozesssyntheseprobleme

Die Prozesssynthese für BZ-Systeme wird in der Praxis fast ausnahmslos nach der
evolutionären Vorgehensweise durchgeführt. Dementsprechend viele Publikationen
�nden sich zum Entwurf und der Ausgestaltung der Prozesssimulation bestimmter,
einzelner Verschaltungsvarianten. Wenn mehrere Alternativen untersucht werden,
wird oft die Methode des Variantenvergleichs gewählt. Als Teil der Prozesssynthese
erfolgt dann eine Betriebsoptimierung über Parameterstudien für einzelne Variablen.
Eine Darstellung aller Literaturstellen zum Variantenvergleich ist sehr umfangreich,
daher wird die Vorgehensweise nur am Beispiel von SOFC-Systemen erörtert. Wenige
Arbeiten �nden sich dagegen zu den überstrukturbasierten Synthesemethoden, die
mit Hilfe numerischer Optimierungsmethoden gelöst werden. Auf diese Arbeiten
wird ausführlicher im zweiten Teil dieses Abschnitts eingegangen.

Variantenvergleich

Arbeiten zur manuellen Optimierung der Prozessstruktur und des Betriebsregimes
für die SOFC-Systemtechnologie �nden sich von Braun et al. [BKR06, Bra10]
und Woudstra et al. [WSH06]. In [BKR06] untersuchen die Autoren die Auswir-
kung von interner bzw. externer Reformierung in Verbindung mit einer Brenngas-
bzw. Luftrezirkulation der SOFC-Abgase für eine Mikro-KWK-Anwendung. Für alle
fünf Systemkonzepte wird eine Prozesssimulation aufgesetzt und über den System-
wirkungsgrad bewertet. Günstige Betriebsparameter werden empirisch bestimmt,
bevor in der Folgeverö�entlichung [Bra10] eine Parameterstudie für eine techno-
ökonomische Systemoptimierung genutzt wird. Dafür entwickelt der Autor eine li-
neare Kostenabschätzung für alle Hauptkomponenten anhand von Literaturparame-
tern und vergleicht dieselben Systemkon�gurationen wie in [BKR06] untereinander.
Gleichzeitig untersucht er die gewählten Parameter hinsichtlich ihrer Kostensensiti-
vität und stellt heraus, dass eine Kostensenkung von bis zu 40% durch eine Steige-
rung der Produktionszahlen möglich ist. Die Problematik der Vergleichbarkeit der
Varianten untereinander umgeht er, indem er alle Alternativen relativ zu einer Ba-
siskon�guration bewertet.

Auch in der Arbeit von Woudstra et al. [WSH06] wird keine Optimierung im
mathematischen Sinne durchgeführt. Die Autoren bestimmen für wichtige Brenn-
sto�zellentypen (PEFC, MCFC4 und SOFC) die energetische sowie die exergetische
Systeme�zienz und vergleichen diese mit den thermodynamischen Grenzen einer
Wärmekraftmaschine nach Carnot. Ihre Analyse der Systemkomponenten identi-
�ziert den Nachbrenner, die elektrischen Verluste im Stack und die Wärmeübertrager
als die Komponenten mit den gröÿten Exergieverlusten. Wie Braun empfehlen die
Autoren die Verluste durch direkte Abwärmenutzung, wie z.B. die interne Reformie-
rung im Stack, zu verringern. Einen ähnlicher E�ekt mit gleicher Tendenz lieÿe sich

4Molten Carbonate Fuel Cell = Schmelzkarbonat-Brennsto�zelle
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durch die Kopplung einer SOFC mit der Brennkammer einer Gasturbine erreichen.
Heddrich beschreibt in seiner Dissertation [Hed11, HJMR11] eine Methodik zur
thermodynamischen Variantenvorauswahl von SOFC-Systemen. Damit ist es mög-
lich, die Auswirkungen verschiedener Brennsto�- und Reformingkonzepte auf einen
idealisierten Stackwirkungsgrad qualitativ zu bewerten.

Überstrukturbasierte Syntheseanwendungen

Eine Forschungsgruppe am Institut für industrielle Energiesysteme (LENI) der Uni-
versität Lausanne beschäftigt sich schon seit mehreren Jahren mit der Synthese und
Optimierung von komplexen Energiewandlungsprozessen und Netzwerken. Viele die-
ser Arbeiten [GM03, MPGF05, PAMF07] gehen auf die Prozesssynthese-Methodik
von Maréchal und Kalitventzeff [MK97] zurück. Diese beschreibt er in sei-
ner Arbeit über die Optimierung von industriellen verfahrenstechnischen Prozessen
[MK97]. Darin werden typische MINLP-Probleme durch eine Verknüpfung von kom-
merziellen Prozesssimulationspaketen, dem Pinch-Verfahren zur Optimierung von
Wärmeübertragernetzen nach Linnhoff et al. und einem übergeordneten Optimie-
rungsverfahren für Ein- und Mehrzielstellungen gelöst [LTB+82].

Durch die De�nition einer vereinfachten Überstruktur mit den wichtigsten Pro-
zessführungsalternativen kann der kombinatorische Anteil bzw. die Anzahl der ganz-
zahligen Entscheidungsvariablen verringert werden. Dabei werden im Prozessmo-
dell nur sto�iche Verknüpfungen durch die Überstruktur berücksichtigt. Alle ther-
mischen Wechselwirkungen zwischen den Apparaten werden - getrennt durch den
Pinch-Optimierungsansatz - einbezogen. Durch diese Trennung entstehen weniger
Verknüpfungen innerhalb der Überstruktur, was wiederum die Lösbarkeit deutlich
vereinfacht.

Die Auswirkungen verschiedener Reformierungsverfahren auf den elektrischen
Systemwirkungsgrad eines PEFC-Systems mit vorgeschalteter Erdgasreformierung
werden von Godat undMaréchal untersucht [GM03]. Gerade für ein Niedertem-
peratursystem mit unterschiedlichen Temperaturniveaus der Reformierungs- und
Shift-Reaktoren ist die Anwendung der Pinch-Methode zur Minimierung der zu-
geführten Prozesswärme nützlich und o�enbart das Potential zur E�zienzsteige-
rung. Die erforderlichen Quellen und Senken für die Wärmebedarfskurven werden
durch kontinuierliche Entscheidungsvariablen, wie z.B. die Reaktortemperaturen,
festgelegt. In der nachfolgenden Verö�entlichung von Maréchal et al. werden
diese Arbeiten erweitert und auf multikriterielle Zielstellungen des PEFC-Systems,
wie dessen Investitionskosten und die Systeme�zienz, untersucht [MPGF05] . Für
die verschiedenen Prozessführungen werden die optimalen Ergebnisse im Pareto-
Diagramm dargestellt und anschlieÿend für eine Sensitivitätsanalyse der Entschei-
dungsvariablen verwendet. In der jüngsten Verö�entlichung von Palazzi et al. wird
diese Methodik auf SOFC-Systeme übertragen [PAMF07]. Es wird klar, dass bei An-
wendung der Pinch-Methode auf Hochtemperatursysteme der Wärmeüberschuss auf
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hohem Temperaturniveau keine neuen Einsparpotentiale erschlieÿt. Im Vergleich zu
den MIP-Verfahren, kann in diesen Verö�entlichungen auf die diskrete Optimierung
verzichtet werden, denn es werden alle Prozessführungsalternativen der Überstruk-
tur durchgerechnet. Dadurch reduziert sich das MINLP-Problem auf ein einfacher
zu lösendes NLP.

Während sich die stationären Ansätze für die thermodynamischen und elektro-
chemischen Prozessbeschreibungen vonMaréchal et al. [MPGF05] denen in dieser
Arbeit ähneln, ist die strukturelle Herangehensweise zur Lösung des Optimierungs-
problems verschieden. Beispielsweise verzichtenMaréchal et al. auf prozessinterne
Wechselwirkungen innerhalb ihres Systems. Durch die Verwendung unterschiedlicher
Softwarepakete würde sich eine übergreifende Iteration mit zusätzlichen Rückkopp-
lungen aufwendig gestalten. Diese Eigenschaft kann als Besonderheit der Prozess-
strukturierung über die Netzwerkanalyse (vgl. Kapitel 6) gesehen werden, da gerade
die sto�ichen und thermischen Rückkopplungen direkt im Ansatz berücksichtigt
werden.

Neben den Arbeiten von Maréchal et al. �ndet sich auch von Kamarudin

et al. [KDS+06] ein Ansatz zur Prozesssynthese auf Basis einer Überstruktur. Zur
Anwendung kommt hier die Methode der Reaktor-Aufteilung in ein Netzwerk (vgl.
dazu [PKB01]). Dabei wird für ein PEFC-System mit Methanol-Reformer aus fünf
Verfahrensalternativen für die CO-Feinreinigung die kostenoptimale Variante ermit-
telt. Wie bei Maréchal et al. wird die Gesamtstruktur nicht als MINLP-Aufgabe
gelöst, sondern es werden die Binärvariablen für jede Variante festgesetzt, womit das
Problem als NLP-Aufgabe mit dem SQP-Ansatz in MATLAB R© lösbar wird. Eine
Besonderheit stellt die Modellierung aller Reaktoren inklusive der Brennsto�zelle mit
reaktionskinetischen Ansätzen dar, denn eine Validierung der reaktionskinetischen
Parameter ist nur über umfangreiche Messdaten möglich. Wie für die Zielfunktionen
aus Investkosten und CO-Gasanteil werden auch für die Modellierung nur Literatur-
daten verwendet. Als günstigste Variante stellt sich eine keramische Membran mit
Druckwechselabsorption heraus.

Schlieÿlich sind in diesem Kontext noch die Arbeiten zur Systementwicklung am
Forschungszentrum für Energiesysteme der VirginiaTech Universität5 zu nennen.
Dort werden u.a. Simulationswerkzeuge für Brennsto�zellen entwickelt, die zusätz-
lich zur Prozesssyntheseaufgabe auch die Optimierung der Regelungsparameter mit
berücksichtigen. In [KSWN11] stellen die Autoren um Kim et al. einen solchen dy-
namischen Multi-Level Ansatz für die Gesamtkostenminimierung eines 5 kW PEFC-
Systems vor. In der Arbeit werden die Regelparameter für ein optimales Antwort-
zeitverhalten des Systems bei drei charakteristischen Lastpro�len bestimmt. Es wird
gezeigt, dass nach erfolgter Strukturoptimierung und der damit verbundenen ver-
besserten Wärmerückgewinnung auf mehrere Apparate verzichtet werden kann.

Zur Erhöhung der Modellierungsgenauigkeit werden mit Wahrscheinlichkeitsfunk-

5http://www.me.vt.edu/CESR/index.html
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tionen die Unsicherheiten (vgl. Seite 44) der Kosten- und Sto�datenparameter mit-
tels einer Sensitivitätsanalyse für die 30 Entscheidungsvariablen berücksichtigt. Die
Lösung dieses Multi-Level Optimierungsansatzes für das DMINLP-Problem beruht
auf einem Verfahren (DILGO6) nach Rancruel [Ran05]. Dabei wird die Gesamtop-
timierung mit Dekompositionsmethoden systematisch in physikalische Teilsysteme
aufgespalten und iterativ zu einem Optimum geführt. Spezielle Verknüpfungsfunk-
tionen garantieren den reibungslosen Datenaustausch zwischen den Teilmodulen und
ermitteln während der Gesamtiteration die jeweils aktuellen Variablen und Parame-
ter der weiteren Teilmodule. So kann jedes Teilmodul für sich mit weniger Aufwand
�lokal� gelöst werden und nach sechs Gesamtdurchläufen ist auch ein globales Extre-
mum gefunden. Die Arbeiten von Rancruel und Kim et al. sind z.Zt. die Einzigen,
welche MINLP-Ansätze für den Entwurf der Systemperipherie von Brennsto�zellen
nutzen.

Die optimalen Auslegungsparameter eines Brennsto�zellen-Hybrid-Antriebes für
ein Fahrzeug ermitteln Han et al. mit einen einfachen achsparallelen Suchverfahren
[HKP08]. Obwohl diese Verfahren relativ hohe Rechenzeiten beanspruchen, sind sie
sehr robust wenn unstetige Zielfunktionen auftreten. Da die Bewertungsfunktion, es
wird die Auslastung der Brennsto�zelle maximiert, aus diskreten (Anzahl der Zellen
und Batteriemodule) und kontinuierlichen Variablen (BZ-Leistung, Motordrehmo-
ment, Batteriekapazität, Kompressorfaktor) besteht, ist dieses Optimierungsverfah-
ren geeignet. Als Prozessmodell kommt ein quasi-stationäres Modell zum Einsatz,
welches gegen ein dynamisches, rechenintensives Modell für drei typische Lastzyklen
veri�ziert wird. Dadurch kann die Rechenzeit um 98% reduziert werden. Die Hybri-
disierung der Brennsto�zelle steigert die Brennsto�ausnutzung des Antriebssystems
um bis zu 14% gegenüber der Basisvariante.

3.2.2 Parametersynthese für einzelne Zellen und Systeme

Optimierung des Zelldesigns

In verschiedenen Verö�entlichungen konnte gezeigt werden, dass mit Hilfe numeri-
scher Optimierungsverfahren das Zell- oder Stackdesign kostengünstiger und e�zi-
enter gestaltet werden kann. Die Mehrheit der Publikationen befasst sich mit der
Designoptimierung von PEFC oder DMFC, wobei z.B. der ohmsche Widerstand der
Elektrode oder der gesamten Zelle [BR10, WOV11], die Struktur der gasführen-
den Bipolarplatte [GC04] sowie auch die Katalysatorbeladung [SKSD08] optimiert
werden.

In der Regel wird für die BZ-Modellierung ein hoch aufgelöstes, ortsdiskretisier-
tes Modell zur Beschreibung der �uidischen, sto�ichen und elektrochemischen Zu-
sammenhänge verwendet. Zur Lösung der partiellen Di�erentialgleichungen (DGL)

6engl. Dynamic Iterative Local Global Optimization
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werden überwiegend kommerzielle Programmpakete wie COMSOL R©, CFD oder
FLUENT R© genutzt. Wenn mit dem Modell eine hinreichend genaue Beschreibung
des Betriebsverhaltens möglich ist, kann die Parameterstudie eine Hilfe bei der Zell-
und Betriebsoptimierung darstellen [WOV11]. Aufgrund des hohen Rechenaufwands
ist bisher eine Kopplung von mehrdimensionalen Zell- mit makroskopischen Kompo-
nentenmodellen bzw. einer numerischen Optimierung nicht praktikabel. Wenn ver-
schiedene Designkonzepte analysiert werden, geschieht dies ausschlieÿlich über den
Variantenvergleich. Übergeordnete, gemischt-ganzzahlige Optimierungen verschie-
dener Varianten �nden sich im Bereich der Designoptimierung für Brennsto�zellen
in der Literatur nicht.

Optimierung der Betriebsparameter

Wenn das Design der Brennsto�zelle bzw. ihrer Komponenten de�niert ist, kann
eine Systemoptimierung über die Variation der Betriebsparameter für eine vorgege-
bene Prozessstruktur erreicht werden. Die Literatur wird anhand der vorliegenden
Arten der Optimierungsprobleme unterschieden (NLP, DNLP oder MOP). Lineare
Ansätze sind nicht vorhanden, weil das Betriebsverhalten der Brennsto�zelle starke
Nichtlinearitäten aufweist.

Nicht-lineare Probleme (NLP): Erstmals werden numerische Optimierungs-
methoden von Mawardi et al. für die Betriebsoptimierung einer reformatbetriebe-
nen PEFC-Zelle genutzt [MYP05]. Auch geometrische Ein�üsse auf die Betriebspa-
rameter wie die Dicke von Elektrolyt und Elektroden oder die CO-Verunreinigung
werden durch das Prozessmodell erfasst. Zur Lösung des NLPs kombinieren die Au-
toren ein Nelder-Mead-Verfahren mit dem SA-Algorithmus. Das Ziel ist die Maxi-
mierung der Leistungsdichte bei vorgegebener Stromdichte, wobei Einschränkungen
bzgl. Membranfeuchte, Temperaturanstieg der MEA und der Betriebsspannung ge-
macht werden. Weil mit steigender Betriebsspannung die Stromdichte sinkt und
damit bei gleicher Leistung mehr aktive MEA-Fläche benötigt wird, sind auch die
Kosten indirekt berücksichtigt.

Damit bei der Betriebsoptimierung einer Wassersto�-PEFC die Rechenzeiten be-
herrschbar bleiben, verknüpfen Wu et al. den Solver mit einem neuronalen Netz,
welches die Performance der Brennsto�zelle mit geringen Abweichungen <2% be-
schreibt [WLF06]. Das Meta-Modell bzw. das neuronale Netz, in diesem Fall mit
radialen Basisfunktionen zur Approximation des Zellverhaltens, wird anhand eines
validierten 3D-Modells trainiert. Als Zielfunktion wird der Systemwirkungsgrad, das
Verhältnis aus Zellleistung durch freie Enthalpie, Gebläse und Befeuchterleistung,
de�niert. Für die Betriebsparameter Temperatur, Druck, Feuchte und Kathoden-
luftzahl werden Optima bei verschiedenen Stromdichten ermittelt und anschlieÿend
mit Messergebnissen veri�ziert. Der Ansatz zeichnet sich durch seine geringe Feh-
lerabweichung <3% aus.
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Im Unterschied zu den bisher genannten Verö�entlichungen unterstellen Chen2006
et al. die Betriebsoptimierung einer PEFC alleine ökonomischen Kriterien [CWM06].
In der Zielfunktion werden die Investkosten für den Stack, die Wassersto�betriebs-
kosten und der Ertrag berücksichtigt. Dabei erfolgt keine Gewichtung der einzel-
nen Teilziele dieser Kostenminimierung. Das sto�iche und elektrochemische Ver-
halten wird durch ein zweifach unterbestimmtes Gleichungssystem mit Nebenbedin-
gungen beschrieben, weshalb zur Lösung eine 2D-Parameterstudie und eine B&B-
Intervallanalyse genutzt werden können. Im Optimum werden verschiedene Prozess-
variablen auf ihre Sensitivität bzgl. der Kostenparameter untersucht. Auch wenn das
gewählte Modell einfach gestaltet ist, zeigen die Autoren, dass numerische Verfahren
bei der Kostenminimierung eine nützliche Unterstützung darstellen.

Intensiv beschäftigt sich die Forschungsgruppe von Basri mit der Auslegung und
Optimierung von µ-DMFCs [BKDA10, BK11]. Im Bereich Methanol betriebener
Brennsto�zellen berücksichtigen diese Arbeiten erstmals ökonomische Kriterien und
versuchen die hohen Herstellungs- und Betriebskosten mit Hilfe der numerischen Op-
timierungsverfahren (SQP bzw. evolutionäre Algorithmen (EA)) möglichst niedrig
zu halten. Hierfür wird ein Modell beschrieben, welches neben den kontinuierlichen
Betriebsvariablen wie Konzentration, Temperatur oder Stromdichte auch kosten-
intensive, geometrische Parameter wie z.B. die Platinbeladung der Elektroden be-
rücksichtigt. Die zu minimierende Kostenfunktion enthält den Methanol-Verbrauch
und geht detailliert auf die Kosten für Membran, Elektroden und die Stackmate-
rialien ein. Komplexe analytische Nebenbedingungen beschreiben die Sto�bilanzen,
den Sto�transport und das elektrochemische Verhalten der Zelle. Abschlieÿend be-
rechnen die Autoren für verschiedene portable Anwendungen (Handy, Laptop, etc.)
optimale Betriebsparameter einer DMFC-basierten Stromversorgung und erreichen
damit, im Vergleich mit konventionellen Auslegungen, eine Kostensenkung bis zu
17%. Auch in diesen Arbeiten wurde nicht gezeigt, ob jeweils das globale Optimum
der Zielfunktion erreicht wird. Trotzdem wird das Potential dieser Methodik für ein
Design to Cost (DTC) zum Zeitpunkt der Prozessauslegung deutlich.

Eine stationäre Betriebsoptimierung für ein wassersto�betriebenes SOFC-System
führen Vijay et al. durch [VSM10]. In dieser thermodynamischen �Flow-Sheeting�
Betrachtung werden die Brennsto�zelle, die Nachverbrennung und die Vorwärmung
von Brenngas oder Luft für den Stack untersucht, jedoch keine Leistungsverluste
durch Gebläse. Als Ziel wird die Maximierung des energetischen Wirkungsgrades
ebenso formuliert wie die exergetische Betrachtung der Irreversibilitäten von Kom-
ponenten. Als Optimierungsvariablen werden der Brenngas- und Luftmassenstrom
für verschiedene Stromdichten der SOFC ausgewählt. Es stellt sich heraus, dass
für jedes SOFC-System dieser Art ein individuelles Optimum des Brenngasumsat-
zes existiert, bei welchem die Zelle betrieben werden sollte. Auÿerdem identi�zieren
die Autoren einen linearen Zusammenhang zwischen FU und Systemwirkungsgrad.
Wird das FU als Regelgröÿe des Systems ausgewählt, kann dieser Zusammenhang
die Prozesssteuerung im optimalen Wirkungsgrad erleichtern.
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Die Forschungsgruppe um Secanell et al. publiziert hauptsächlich im Bereich der
Designoptimierung und nur eine Verö�entlichung befasst sich mit der Optimierung
unter systemtechnischen Aspekten [WDS06]. Darin werden optimale Betriebswerte
von Druck, Temperatur und Luftzahl eines PEFC-Stacks für ein stationäres und dy-
namisches Lastpro�l bestimmt. Als Bewertungsgröÿen werden die energetische und
die exergetische E�zienz des Systems ausgewählt. Die Autoren weisen darauf hin,
dass für eine sinnvolle Betriebsoptimierung neben einem Stackmodell auch ein Mo-
dell für die Prozesseinheiten (Kompressoren, Befeuchter, usw.) enthalten sein sollte,
da sonst der Algorithmus einen maximalen Betriebsdruck für die beste E�zienz
auswählt. Dies wird z.B. durch die Berücksichtigung des parasitären Kompressors
vermieden. Die Performance der H2-Brennsto�zelle wird über das bewährte empiri-
sche Modell vonMann et al. beschrieben, wobei die erforderlichen Modellparameter
vorab aus Messwerten ermittelt wurden [MAH+00]. Aus Vergleichsgründen wird das
Optimum mit zwei ableitungsfreien Verfahren (SA bzw. GA-Algorithmen) sowie ei-
nem gradientenbasierten SQP-Verfahren ermittelt. Weil alle drei Verfahren zum sel-
ben Optimium konvergieren, folgern Wishart et al., dass die Zielfunktion konvex
und unimodal sei und keine lokalen Optima existierten. Eine Erweiterung des Mo-
dells ist beabsichtigt, damit neben den kontinuierlichen Betriebsvariablen zusätzlich
geometrische Designvariablen (MINLP-Problem) berücksichtigt werden können.

Dynamische NLP: Im Vergleich mit Akkumulatoren reagieren Brennsto�zellen
deutlich träger auf Veränderungen ihres Laststromes. Um die Zelle weiter mit op-
timaler E�zienz zu betreiben, muss, falls durch die Zellreaktion der Brenngaspar-
tialdruck sinkt, gleichzeitig der Massestrom angepasst werden. Dieses dynamische
Betriebsverhalten wurde bisher in der NLP-Optimierung nicht berücksichtigt. Er-
fährt das Brennsto�zellensystem häu�ge Lastwechsel, sollte die Steuerung zeitnah
den optimalen Betriebspunkt wieder anfahren. Kim et al. [Kim08, KSWN11] be-
rücksichtigen diese Systeme�ekte für ihr DMINLP-Syntheseproblem. Der Beitrag
von Wen et al. [WOV11] ermittelt die optimale Struktur des Elektrodenaufbaues
einer dynamisch betrieben SOFC über eine Parameterstudie.

Xu et al. beschäftigen sich mit der stationären und dynamischen Betriebsop-
timierung einer DMFC. Dabei berücksichtigt ihr di�erential-algebraisches (DAE)
Stack-Modell auch Verluste durch Methanol-Crossover [XFBJ05]. Kinetische Stack-
paramter für das Modell gewinnen die Autoren aus einer Regressionsanalyse. Mit
einer Sensitivitätsanalyse des Prozessmodells gelingt es als wesentliche Ein�ussgrö-
ÿen auf die Stackspannung, die MeOH-Eingangskonzentration und die Dicke der
Membran zu identi�zieren. Die optimale Anodenkonzentration zur Maximierung
der Leistungsdichte wird im stationären Betrieb bei verschiedenen Stromdichten
bestimmt. Im Falle eines Lastwechsels wird die zeitliche Anpassung der Methanol-
Konzentration mit Hilfe des MAPLE-Packages (OCOMA7) errechnet.

7engl. Optimal Code Generator using MAPLE
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In [KLJK08] erweitern Ko et al. das isotherme DMFC-Modell von Sundermann
[SSZ+01] um ein zeitabhängiges Temperaturverhalten. Ähnlich der Arbeit von Wu

et al. [WL10] bestimmen sie für die DMFC von Samsung SDI die optimalen transi-
enten Betriebsparameter beim Lastwechsel. Dabei wird deutlich, dass die Methanol-
Wasser-Konzentration am Stackeintritt die wesentliche Entscheidungsvariable für
die energetische Optimierung einer DMFC darstellt.

Multikriterielle Optimierung: In ihrer Verö�entlichung zur Optimierung ei-
ner wassersto�betriebenen 50 kW PEFC bemerken Na et al. [NG07], wie wichtig
eine Berücksichtigung mehrerer Zielstellungen sei. Gerade für Brennsto�zellen, bei
denen verschiedene Zielstellungen miteinander gekoppelt sind und sich gegenseitig
beein�ussen, führe eine einseitige Zielbetrachtung zu unbrauchbaren Ergebnissen. In
ihrer Publikation ermitteln sie daher den Pareto-Kompromiss zwischen maxima-
ler Systeme�zienz und minimalen Materialkosten. Ähnlich den vorgestellten Ansät-
zen von Wishart verwenden sie ein empirisches Stackmodell zur Beschreibung der
charakteristischen Strom-Spannungsabhängigkeit des Stacks. Während allerdings in
[WDS06] eine �Flow-Sheeting� Simulation für die Berechnung der Zielfunktion ver-
wendet wird, beschreiben die Autoren die Systeme�zienz über eine empirische Mo-
dellgleichung. In dieser Gleichung berücksichtigen sie neben der Stackleistung die
Verluste der Kompressoren und Hilfsaggregate. Dabei wird nicht klar, ob die ausge-
wählten Betriebsparameter Druck, Spannung, Stromdichte sowie die Stöchiometrien
von H2-Brenngas und Luft abhängige oder unabhängige Optimierungsvariablen dar-
stellen. Für die ökonomische Bewertung schätzen die Autoren die Investitionskosten
des Stacks und der BoP-Komponenten anhand von Literaturdaten. Sie berücksich-
tigen dabei auch degressive Kostene�ekte bei steigenden Produktionszahlen. Durch
die Einschränkung der Optimierungsvariablen hat nur die Stromdichte eine direkte
Auswirkung auf die Kostenanalyse (vgl. [MYP05]). Auÿerdem bleibt die multiplika-
tive Verknüpfung der Gesamtkosten mit dem Systemwirkungsgrad im MOP-Ansatz
unklar. Weil für unterschiedliche Startwerte verschiedene Pareto-Kurven berechnet
werden, wird nicht klar, ob ein globales Optimum ermittelt werden konnte.

Auch Wu und Lin entwickeln für ihr dynamisches DMFC-Modell eine MOP-
Strategie zur Maximierung des energetischen und exergetischen Wirkungsgrades
[WL10]. Gleichzeitig wird versucht den Methanol-Crossover durch die Membran zu
minimieren. Dieser E�ekt stellt ein groÿes Problem für DMFC-Systeme dar, denn
er reduziert das Ruhepotential der Zelle und damit den Gesamtwirkungsgrad. Für
jeden Zeitschritt eines Lastpro�les wird mit Hilfe eines auf Fuzzylogik basierten Op-
timierungsalgorithmus die optimale Gaseintrittstemperatur in den Stack bestimmt.
Während der Anpassung der Stromdichten im dynamischen Betrieb garantiert die
Steuerung, dass der energetische Gesamtwirkungsgrad nicht unter 48% sinkt und
gleichzeitig der Crossover-Anteil gering ist.
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Um das Betriebsverhalten einer druckaufgeladenen Wassersto�-PEFC mit 50 kW
Nennleistung zu beschreiben, nutzen Ang et al. ein stationäres, empirisches Pro-
zessmodell [ABF10]. Die Autoren zeigen, dass es sich bei der Maximierung der Sys-
teme�zienz und der Minimierung der inversen Stromdichte, um zwei gegensätzliche,
miteinander konkurrierende Ziele handelt und ein MOP-Problem vorliegt. Denn ei-
ne Maximierung des Systemwirkungsgrades, ohne die Zell�äche zu limitieren, würde
zu einer unverhältnismäÿig groÿen MEA-Fläche und somit zu hohen Kosten führen.
Mittels eines MOP-Ansatzes zur Gewichtung der Einzelziele in einer Zielfunktion
aus der GAMS werden beide Vorgaben miteinander verknüpft und in einer Pare-
to-Darstellung der beste Kompromiss des Anwendungsbeispiels visualisiert.

In mehreren aufeinanderfolgenden Verö�entlichungen [BD05, BDM05a, BDM05b]
untersuchen Baratto undDiwekar [BD05] die Einsatzmöglichkeiten einer SOFC-
APU8 in LKWs unter ökonomischen, ökologischen und energetischen Vorgaben. Dar-
aus resultiert ein MOP, mit welchem die Autoren neben Kosten und Systeme�zienz
auch die Auswirkungen auf Umwelt und Bevölkerung untersuchen. Das Prozessmo-
dell der APU wird mit der kommerziellen �Flow-Sheeting� Software AspenPlus R©

abgebildet. Damit wird, im Vergleich mit den bisherigen Literaturstellen, erstmals
ein umfassendes Prozessmodell bestehend aus Verdampfer, Kondensator, Diesel-
Reformer, Entschwefelungseinheit, SOFC, Nachbrenner und Gebläsen in einer Pro-
zesssimulation optimiert. Mit einer Standardfunktion im Aspen R©-Softwarepaket füh-
ren die Autoren eine Sensitivitätsanalyse des Gesamtmodells durch und ermitteln
neun Entscheidungsvariablen für das Optimierungsproblem. Zur Anwendung kommt
der MINSOOP9-Algorithmus der Autoren, welcher das MOP in ein Einziel-Problem
transformiert. Die Idee besteht darin, alle weiteren Zielfunktionen in Ungleichheits-
nebenbedingungen zu berücksichtigen und jeweils nur eine Zielfunktion mit dem
SQP-Algorithmus in Aspen R© zu optimieren. Für eine detaillierte Beschreibung zum
MINSOOP-Algorithmus wird auf Fu und Diwekar [FD04] verwiesen. Im Ergeb-
nis dieser Studie wird deutlich, dass der �Idle�-Betrieb von Dieselmotoren in LKWs
durch moderne SOFC-APUs ersetzt werden sollte. Diese Hilfsaggregate arbeiten
mit Wirkungsgraden bis 65% e�zienter und da im Brennsto�zellenbetrieb kaum
Emissionen entstehen, können die Umweltauswirkungen des LKW-Verkehrs erheb-
lich gesenkt werden. Der MOP-Vergleich mit den Ergebnissen der einkriteriellen
Optimierung zeigt, dass ein Systemwirkungsgrad von immerhin 60% möglich ist,
bei gleichzeitiger Halbierung der Gesamtkosten.

Berücksichtigung von Unsicherheiten

In der Literatur zur Prozessoptimierung von Brennsto�zellen �nden sich einige Ar-
beiten, welche am Zentrum der Universität von Illinois für die Unsicherheiten tech-
nischer Systeme unter der Leitung von Diwekar entstanden sind.

8engl. Auxiliary Power Unit - Hilfsaggregat für Nichtantriebskomponenten eines Fahrzeugs
9engl. MInimizing Number of Single Objective Optimization Problems
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Bei Subramanyan et al. werden erstmals die Auswirkungen der Unsicherheiten
von fehlerbehafteten Modellparametern auf die Lösung von ein- und mehrdimen-
sionalen Optimierungsproblemen bei Brennsto�zellen untersucht [SDG04]. Wie bei
Kim et al. treten an Stelle der deterministischen Gröÿen statistische Verteilungs-
funktionen, welche die Unsicherheit der jeweiligen Entscheidungsvariablen wieder-
geben [KSWN11]. Dazu zählen z.B. Abweichungen zwischen Modellparametern und
den realen Sto�werten oder die Fehler nach einem Parameter�tting. Mit dieser Me-
thode kann die Genauigkeit der Modelle, insbesondere für wenig bekannte, neue
Prozesse erheblich gesteigert werden. Diwekar et al. haben den Ansatz auch im
kommerziellen AspenPlus R©-Paket integriert. Nach Bestimmung der Unsicherheits-
parameter anhand von Literaturdaten, beschreiben Subramanyan und Diwekar
[SD05] einen Vergleich zwischen deterministischen und stochastischen Ansätzen für
die Optimierung eines gekoppelten SOFC-PEFC-Systems. In dieser Verö�entlichung
werden mehrere Zielstellungen untersucht, und es treten deutliche Unterschiede zwi-
schen den deterministischen und den unsicherheitsbehafteten MOP-Ansätzen her-
vor. Schlieÿlich werden auf Basis der beschrieben Unsicherheitsanalysen bei [SD07]
die Prozessmodelle über Parametereinstellungen so weit angepasst, dass Unsicher-
heiten minimiert werden. Die Autoren zeigen dadurch, dass ein komplexes Modell
mit einer groÿen Anzahl an Modellparametern auch ein hohes Maÿ an Unsicherheit
besitzt. Komplexe Modelle sind oft ungerechtfertigt, wenn die Modellparameter mit
starken Unsicherheiten behaftet sind.

3.3 Diskussion der Aufgabenstellung

Die Anzahl an wissenschaftlichen Publikationen über Entwurf und Optimierung im
BZ-Bereich bestätigt, dass diese Technologie für verschiedene Anwendungen z.Zt.
intensiv entwickelt wird. Nachdem zu Beginn der Jahrtausendwende der Entwick-
lungsschwerpunkt auf Entwurf und Validierung der Komponentenmodelle konzen-
triert war, ist man nun in der Lage diese Modelle mit übergeordneten Lösern zu
koppeln und zu optimieren.

Im kürzlich erschienen Review-Beitrag zur mathematischen Optimierung von
Brennsto�zellen und Systemen von Secanell et al. [SWD11] sind aus dem vergan-
genen Jahrzehnt fast 50 Beiträge angeführt, mit ansteigender Tendenz. Der über-
wiegende Anteil an Verö�entlichungen befasst sich mit der PEFC- und der DMFC-
Technologie, was vermutlich dem fortgeschrittenen Entwicklungsstadium dieser Zell-
typen zuzuschreiben ist. Deutlich weniger Publikationen �nden sich über Hochtem-
peraturanwendungen, wie der SOFC oder der MCFC.

Insgesamt dokumentieren die Ergebnisse, wie rechnergestützte Optimierungsme-
thoden sinnvoll zur Gesamtverbesserung solcher Systeme genutzt werden können.
Eine umfangreiche Herangehensweise zur Lösung des Prozess- und Struktursynthe-
seproblems, wie aus der chemischen Industrie bekannt, �ndet sich allerdings bisher
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nicht. In der überwiegenden Mehrheit ermitteln die verschiedenen Forschergruppen
ihr Basiskonzept anhand individueller Vorerfahrungen, was im Prinzip der evolutio-
nären Methodik aus der Prozesssynthese entspricht. Bis auf wenige Ausnahmen wird
die jeweilige Basisstruktur des BZ-Prozesses über den Vergleich verschiedener Kon-
zepte schrittweise verbessert. Für die stationären Bewertungen der Konzepte sind
Prozesssimulationen bzw. empirische Kostenabschätzungen die bevorzugte Wahl, für
transiente Analysen wird der BZ-Prozess über ein DGL-System dargestellt. Über-
strukturbasierte Synthesemethoden mit mathematischer Optimierung der Prozess-
struktur (MIP-Methoden) werden trotz der genannten Vorteile nur bei Kim et al.
[KSWN11] eingesetzt.

Es stellt sich die Frage, warum diese MIP-Konzepte bisher nicht für die Prozess-
synthese von BZ-Systemen genutzt werden. Gruhn und Noronha [GN98] vermu-
ten, dass ein Grund darin bestehe, dass frei verfügbare MIP-Solver keine Anbindung
zu chemischen Sto�daten für die thermodynamische Prozesssimulation besitzen. In
der Verfahrenstechnik tritt dieses Problem nicht auf, da Kostenabschätzungen für
die Bewertung herangezogen werden und damit auf eine Bewertung energetischer
Aspekte verzichtet werden kann. Auÿerdem stellt die Abbildung des Prozesspro-
blems und die Lösung noch sehr hohe numerische Anforderungen, dass z.Zt. noch
an gemischt-ganzzahligen Lösungsverfahren für energietechnische Optimierungspro-
bleme geforscht wird (vgl. Kapitel A.2).

Mit der Prozessoptimierung über �Flow-Sheeting� Simulationen können diese
Probleme umgangen werden bzw. schneller zum Ziel führen. Die Möglichkeit zur
Kopplung mit einem mathematischen Optimierer ist bereits oben erwähnt wor-
den. Obgleich diese Ansätze einen erhöhten Rechenaufwand für die Auswertung
der impliziten Zielfunktion erfordern, steigt die Genauigkeit und die Komplexität
des Optimierungsproblems kann durch den Wegfall der diskreten Strukturvariablen
gesenkt werden. Unklar ist aber, inwiefern diese Vorgehensweise globale Extrema
für die Zielstellung tatsächlich ermitteln kann. Hinzu kommt die Schwierigkeit einer
Vergleichbarkeit bei unterschiedlichen Prozessstrukturen und Betriebsvorgaben der
Konzepte. In der BZ-Literatur haben die Ergebnisse des Variantenvergleichs daher
momentan nur einen tendenziellen und keinen absoluten Charakter. Eine umfas-
sende Untersuchung und Analyse der Konzepte bei einheitlichen Parametersätzen
ist bisher nicht durchgeführt oder verö�entlicht. Daher kommen auch Secanell et
al. zu dem Ergebnis, dass auf dem Gebiet der rechnergestützten Optimierung für
einzelne Brennsto�zellen und Systeme noch erheblicher Forschungsbedarf bestehe.

Im Vergleich zur Strukturoptimierung werden dagegen numerische Optimierungs-
verfahren für die Parametersynthese vielfach eingesetzt. In diesem Fall wird das
Prozessmodell mit einem übergeordneten NLP-Verfahren gekoppelt. Zum Teil sind
für die Prozessbewertung auch multikriterielle Methoden im Einsatz und untermau-
ern im Ergebnis den Nutzen dieser umfassenderen Bewertung. Unklar ist vielfach
die Festlegung auf die freien Variablen für das Optimierungsproblem. Hauptsäch-
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lich gründet die Auswahl auf einer wissens- bzw. erfahrungsbasierten Entscheidung
der zu variierenden Variablen bzw. Parameter. Oder aber es werden die bezüglich
der Zielstellung sensitiven Gröÿen für die Simulation über eine Sensitivitätsanalyse
identi�ziert und für die Optimierung verwendet.

Inwiefern in Zukunft heuristisch-wissensbasierte Systeme in Verbindung mit tief-
greifenden Analysemethoden nicht nur Lösungsvarianten sondern optimale Lösungen
erzeugen, hängt laut Blass davon ab, ob es gelingt komplexe Entwurfssysteme mit
vereinfachenden Ansätzen hinreichend genau zu beschreiben, um so die Bearbei-
tungszeit drastisch zu senken [Bla97].

3.3.1 Ableitung der Aufgabenstellung

Die Auslegung eines Brennsto�zellensystems stellt eine anspruchsvolle, interdiszipli-
näre Entwicklungsaufgabe dar. Die verfahrenstechnische Komplexität, gekoppelte
chemisch-physikalische Phänomene und mehrere, teilweise konträre Zielstellungen
machen die Auswahl des Systemkonzeptes und der optimalen Betriebseinstellungen
schwierig. Die groÿe Anzahl an Freiheitsgraden und Anforderungen bedingt, dass
die etablierten, heuristischen Lösungsmethoden oft zu einem nicht-optimalen Design
führen [SWD11]. Interessante neue Möglichkeiten zur Lösung dieser Aufgabenstel-
lung bietet die Kombination aus systemtechnischen Methoden mit Lösungsverfahren
der numerischen Optimierung.

Für die Synthese geeigneter BZ-Systemkonzepte werden am Fraunhofer IKTS
heuristische Methoden verwendet. Diese basieren auf einer langen Entwicklungser-
fahrung mit keramischen Brennsto�zellen und Systemen. Eigene Simulationsmodelle
für die Prozess- und Komponentenberechnung konnten erstellt und in Laborversu-
chen validiert werden. Diese werden erfolgreich für die thermodynamische Prozess-
simulation eingesetzt. Inzwischen wird auch eine Berücksichtigung der Investitions-
und Betriebskosten dieser Systeme immer wichtiger. Ein Kostenabschätzung wäh-
rend der Konzeptionsphase könnte die Auswahl des besten Konzeptes erleichtern. Es
ist daher das vorrangige Ziel dieser Arbeit eine Vorgehensweise für den Konzeptent-
wurf und die Optimierung energie- und verfahrenstechnischer Systeme zu entwerfen
und am Beispiel der SOFC-Prozesssynthese zu veri�zieren.

Nach der Untersuchung der Literatur erscheint ein Ansatz aus systematischer
Variantenanalyse potentiell attraktiver Konzepte mit anschlieÿender Betriebsopti-
mierung über ein evolutionäres Optimierungsverfahren vielversprechend. Durch die
Optimierung wird eine unabhängige Bewertung und Vergleichbarkeit verschiedener
Konzepte über spezi�sche Kenngröÿen möglich und das Risiko einer Fehlinterpretati-
on, wie beim manuellen Vergleich der Varianten, wird reduziert. Bei der Konzeption
der unterschiedlichen SOFC-Prozesse stehen verschiedene Brennsto�e und Refor-
mierungsverfahren sowie Varianten der Prozesswasseraufbereitung, der Abgasnach-
verbrennung und der Prozessverschaltung für die Abwärmenutzung zur Diskussion.
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Weiterhin wird eine Bewertung der Auslegungsentwürfe unter mehreren Zielkriteri-
en angestrebt, um verschiedene Anforderungen zu berücksichtigen. In Kontext der
SOFC-Entwicklung sind das die erreichbaren thermodynamischen Systemwirkungs-
grade sowie die Kosten für Anscha�ung und Betrieb der Anlage.

Die energetische Bewertung soll auf Grundlage einer Prozesssimulation erfolgen
und sowohl sto�iche als auch thermische Wechselwirkungen berücksichtigen. Für
die verfahrenstechnische Modellierung der Systemkomponenten kann auf bestehen-
de Vorarbeiten aufgebaut werden bzw. sind aber auch verschiedene Erweiterungen
erforderlich. Eine praktische Herausforderung stellt allerdings die Identi�kation der
freien und abhängigen Variablen der Prozesssimulation für die Optimierung dar. Im
Gegensatz zur rein analytischen Problemdarstellung der Zielfunktionen, die aber die
gezeigten Probleme hinsichtlich Lösbarkeit aufweist, sind die Freiheitsgrade bei der
Prozesssimulation vorab nicht bekannt.

Für die multikriterielle Betrachtung müssen neben den Funktionsmodellen zur
Prozessbeschreibung auch Prognosemodelle über Kosten der Systemkomponenten
angelegt werden. Auch hier ist zumindest eine indirekte Abhängigkeit zwischen Op-
timierungsvariablen und den Kostenmodellen sehr wichtig. Als Simulationsumge-
bung steht die MATLAB R©-Programmumgebung mit verschiedenen Solvern zur Ver-
fügung. Die Vorgehensweis soll am Anwendungsbeispiel der SOFC-Prozessauslegung
vorgestellt werden. Nach der numerischen Optimierung sollten mögliche Verbesse-
rungsoptionen bekannt und die Simulationsergebnisse für die Auslegung des System-
prototypen einsetzbar sein.



Kapitel 4

Prozessmodellierung

Der Beginn der Prozessanalyse ist in der Regel gekennzeichnet durch die Synthese ei-
nes Prozess�ussdiagrammes (PFD) für das relevante Systemkonzept. Auf der Grund-
lage dieser Systemkon�guration kann mit den nachfolgenden Funktionsmodellen eine
stationäre Prozesssimulation aufgebaut werden, welche die Energieumwandlung im
BZ-System analysiert und anhand einer thermodynamischen Gesamtbilanzierung
bewertet. Über dieses Prozedere können bestimmte Konzepte vorab evaluiert und
darüber die Gesamtzahl an potentiellen Prozessstrukturen eingegrenzt werden, bevor
im Kontext der später beschriebenen Methodik eine detailliertere Prozessbewertung
über die mathematische Betriebsoptimierung erfolgt.

In diesem Abschnitt werden die Funktionsmodelle für die benötigten Kompo-
nenten sowie den SOFC-Stack vorgestellt. Die einzelnen Modelle werden in eine
�Flow-Sheeting� Prozesssimulation mit komponentenspezi�schen Wechselwirkungen
integriert. Für die Modellierung können entweder verfügbare IKTS-Modelle genutzt
bzw. auch eigene ergänzt werden, da keine kommerziellen Simulationsprogramme
mit validierten BZ-Bibliotheken für diese Aufgabenstellung verfügbar sind. Im Prin-
zip werden alle Modelle der Komponenten als �Black-Box�-Bilanzmodelle aufgebaut.
Um die Übersichtlichkeit zu erleichtern, werden die Modelle in der Folge nur knapp
beschrieben. Teilweise �ndet sich im Anhang eine ausführlichere Beschreibung und
Herleitung. Die Funktionsmodelle bilden die Basis für die spätere Prozessbewertung
mit dem Variantenvergleich und auch der numerischen Optimierung.

Der Abschnitt beginnt mit einer Einführung der Sto�datenmodelle gefolgt von
der Beschreibung der unterschiedlichen Funktionsmodelle für die Prozesseinheiten.
Die grundlegende Funktionsweise dieser ist bereits aus dem vorherigen Abschnitt
bekannt. Für die Hauptkomponten des Stacks- und des Reformermodells erfolgt eine
separate Validierung. Die thermodynamische Bewertung der Ergebnisse aus Sto�-
und Energiebilanzen wird nach der energetischen Methode (vgl. A.1.2) durchgeführt.
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Tabelle 4.1: Komponenten und Sto�datenfunktionen aus der IKTS - PROP.dll.
Quellenschlüssel: A[NIS], B[VDI06], C[SP85], D[WEP+71], E[Wea76], F[BKK97], G[Yaw03], F[PPOC01] und M
aus Herstellerdaten.
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Gültigkeit M v rho cp h s g dvis  kvis lmb tlk Pr
Quellen-

nachweis

K kg/mol m³/mol kg/m³ J/molK J/mol J/molK J/mol Ns/m² m²/s W/mK m²/s -

H2 Wasserstoff 298 - 4100 c x x x x x x x x x x x A,B,C

O2 Sauerstoff 298 - 4000 c x x x x x x x x x x x A,B,C

N2 Stickstoff 298 - 6000 c x x x x x x x x x x x A,B,C

CO Kohlenmonoxid 298 - 6000 c x x x x x x x x x x x A,B,C

CO2 Kohlendioxid 298 - 6000 c x x x x x x x x x x x A,B,C

CH4 Methan 298 - 6000 c x x x x x x x x x x x A,B,D

C2H6 Ethan 298 - 1000 c x x x x x x x x x x x A,B,D

C3H8 Propan 298 - 1000 c x x x x x x x x x x x A,B,E

C4H10 n-Butan 298 - 1500 c x x x x x x x x x x x A,B,F

iC4H10 i-Butan 298 - 1000 c x x x x x x x x x x x B,F

C7H16(v) n-Heptan 298 - 1273 c x x x x x x x x x x x A,B,F

iC8H18(v) i-Oktan 200 - 1500 c x x x x x x x x x x x A,G

C10H22(v) n-Dekan 273 - 1273 c x x x x x x x x x x x A,B,F

C12H26(v) n-Dodekan 273 - 1273 c x x x x x x x x x x x A,B

C14H30(v) n-Tetradekan 273 - 1273 c x x x x x x x x x x x A,B

C16H34(v) n-Hexadekan 273 - 1273 c x x x x x x x x x x x A,B

C2H4 Ethen 298 - 6000 c x x x x x x x x x x x A,B,C

C3H6 Propen 298 - 1000 c x x x x x x x x x x x A,B,C

H2O(v) Wasserdampf 298 - 4000 c x x x x x x x x x x x B,C

H2S Schwefelwasserstoff 298 - 4000 c x x x x x x x x x x x B,C

CH3OH(v) Methanol-Dampf 298 - 1000 c x x x x x x x x x x x B,D

C2H5OH(v) Ethanol-Dampf 298 - 1500 c x x x x x x x x x x x B,D

H2O(l) Wasser 298 - 500 c x x x x x x x x x x x B,H

CH3OH(l) Methanol 298 - 1000 c x x x x x x x x x x x B,D,H

C2H5OH(l) Enthanol 298 - 1500 c x x x x x x x x x x x B,D,H

C7H16(l) n-Heptan 250 - 500 c x x x x x x x x x x x A,B

iC8H18(l) i-Oktan 197 - 490 c x x x x x x x x x x x A,G

C10H22(l) n-Dekan 250 - 473 c x x x x x x x x x x x A,B

C12H26(l) n-Dodekan 273 - 473 c x x x x x x x x x x x A,B

C14H30(l) n-Tetradekan 293 - 523 c x x x x x x x x x x x A,B

C16H34(l) n-Hexadekan 293 - 523 c x x x x x x x x x x x A,B

Feststoffe (molare Größen)

C Graphit 298 - 6000 c c c x x x x - - c c - A,C

m³/kg J/kgK J/kg J/kgK J/kg

I600 Inconel 600/617 298 - 1300 =1 x - x x - - - - x - - M

1.4970 HT-Stahl (Austenit) 298 - 1300 =1 c - c x - - - - x - - M

1.4571 HT-Stahl (Nirosta) 298 - 1100 =1 x - x x - - - - x - - M

AL2O3 Aluminiumoxid 298 - 1773 =1 x - x x - - - - x - - A

SiC Silizium-Carbid 298 - 1773 =1 x - x x - - - - x - - A

Iso-1 Microtherm Standard 298 - 1100 =1 c - c x - - - - x - - M

Iso-2 Promalight 330 298 - 1073 =1 c - c c - - - - x - - M

x = f[p,T,xi]; c = konst.; - = keine Angabe; konst. Masse bei spez. Größen 

Gase

Flüssigkeiten

Komponenten 

Feststoffe (spezifische Größen)

Legende
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4.1 Thermochemische Sto�datenbibliothek

Für die thermodynamische Prozessmodellierung sind Sto�daten essentiell, welche
das Zustandsverhalten der beteiligten Sto�e als Funktion von Temperatur, Druck
und Zusammensetzung abbilden. In dieser Arbeit wurde eine IKTS-eigene Sto�da-
tenbibliothek verwendet, die als Dynamic Link Library (DLL) verfügbar ist.

Die Bibliothek enthält Sto�datenfunktionen für Gase, Flüssigkeiten und Feststof-
fe, welche insbesondere für die Prozessberechnungen in der Brennsto�zellentechnik
relevant sind. In der vorangestellten Abbildung 4.1 sind die wesentlichen Spezies
und deren Sto�datenfunktionen aus der Datenbank aufgelistet. Die internen Be-
rechnungsgleichungen für Reinsto�e und Gemische werden ausführlich im Anhang
A.3 eingeführt. Aus der Abbildung 4.1 wird auch deutlich, dass die thermochemi-
schen Sto�daten der Spezies auf die bewährten Polynomfunktionen bzw. Koe�zien-
ten der NIST1 [NIS], dem VDI-Wärmeatlas [VDI06] oder den Tabellen von Stull
und Prophet [SP85] zurückgehen. Auf eine separate Sto�datenvalidierung wird
verzichtet, da diese bei der Validierung der Hauptkomponeten im Abschnitt 4.3 im
Zuge der Auswertung erfolgen kann.

4.2 Funktionsmodellierung der Prozesseinheiten

In diesem Abschnitt werden die Komponentenmodelle eines SOFC-Systems, deren
Funktionsweise bereits im vorherigen Kapitel herausgearbeitet wurde, beschrieben.
Diese Modelle charakterisieren das thermodynamische Prozessverhalten der System-
komponenten und werden in diesem Kontext als Funktionsmodelle bezeichnet. Die
Gesamtheit der Komponentenmodelle und deren Wechselwirkungen untereinander
bildet die Basis der stationären Prozesssimulation, welche für die Analyse und Be-
wertung der verschiedenen SOFC-Prozesskonzepte sowie auch für die spätere Pro-
zessoptimierung verwendet wird.

Zu Beginn werden die Ansätze für die Komponenten der Gaskonditionierung be-
handelt, bevor das genutzte IKTS-Modell für den SOFC-Stapel und die Hilfsaggre-
gate (BOP, engl. Balance of Plant) eines Brennsto�zellensystems vorgestellt wird.
Für die Komponenten des Reformers und des Zellstapels erfolgt jeweils eine kurze
Modellvalidierung anhand von Messdaten.

4.2.1 Gaskonditionierungsmodelle

Unter dem Sammelbegri� der Gaskonditionierung werden die Systemkomponenten
zur Gasreinigung (A), zur Reformierung (B), zur Nachverbrennung von Restgasen
(C) und auch die Komponenten für die Wärmeübertragung (D) zusammengefasst.

1National Institut of Standards and Technology, USA
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(A) Gasreinigung - Entschwefelungseinheit

Im Dauerbetrieb sollte der Sto�mengenanteil des Schadgases Schwefelwasser-
sto� (H2S) am Eintritt in den Reformer weniger als 50 ppb betragen [Sam10],
um irreversible Leistungsverluste in der Anlage durch Katalysatordegradati-
on zu vermeiden. Alterungse�ekte aufgrund derart kleiner Gaskonzentrationen
werden in dieser Prozesssimulation allerdings nicht erfasst und sind auch aus
der Literatur nicht bekannt. Daher beruht das Prozessmodell aus einer einfa-
chen Sto�bilanz um die Komponente, bei einem vorzugebenden Abscheidegrad
(ηab). Hier wird in erster Näherung ein Abscheidegrad von ηab=100% angesetzt.

ṅ
′′

H2S
= ṅ

′

H2S
− ηab · ṅ

′

H2S
(4.1)

(B) Reformereinheit

Das Funktionsmodell für den Brennsto�reformer besteht aus zwei Untermo-
dellen. Dem chemischen Gleichgewichts-Modell (GGW) für die Bestimmung
des Sto�umsatzes sowie einem zweiten thermischen Modell zur Berechnung der
Temperatur im Reaktor. Die Skizze in der Darstellung 4.2 zeigt die beiden
Bilanzräume und logischen Verknüpfungen des Reformermodells schematisch.

Die Berechnung des Gleichgewichtes gibt Aufschluss über den thermodynamisch
möglichen Sto�umsatz und eignet sich daher gut zur Evaluierung verschiede-
ner Verfahrenskonzepte. Das Gleichgewicht wird durch ein Minimum der freien
Enthalpie (g = f [p, T, xi]) charakterisiert. Bevor mit Hilfe der Sto�datenbi-
bliothek die freie Enthalpie und mit einem geeigneten Lösungsverfahren die
Sto�konzentrationen im Minimum bestimmt werden können, müssen für den
isotherm-isobaren Modellansatz Temperatur und Druck im Reaktor sowie die
Eduktzusammensetzung vorgeben werden.

Thermisches Reformermodell: In Abhängigkeit vom Reaktionsumsatz und
den Enthalpie- und Heizströmen kann über die stationäre Energiebilanz die Re-
aktionstemperatur (tRef) im Reformer ermittelt werden. Vereinfachend wird da-
von ausgegangen, dass nach einer isobaren Edukterwärmung im Reaktor keine
Temperaturänderung mehr statt�ndet (vgl. Abb. 4.3).

Die erforderliche bzw. frei werdende Reaktionsenthalpie (∆RḢr) kann durch die
Abgasbeheizung gedeckt werden. Im exothermen Fall wird die Reaktionswärme
intern für die Eduktvorwärmung verwendet. Damit ist eine zusätzliche Behei-
zung nicht mehr erforderlich. Im vorliegenden Fall einer Dampfreformierung
wird angenommen, dass eine Wärmeinkopplung in den Reaktor bei Einhaltung
einer minimalen Grädigkeit von 100K über die Abgasbeheizung realisierbar ist.
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Abbildung 4.2: Prinzipskizze des Dampfreformer-Modells aus Kapitel 7. Vor Reak-
toreintritt werden die Edukte über das Systemabgas ṁ1 isobar erwärmt. Falls im
Reaktor Ruÿ entsteht, wird die Betriebstemperatur (tRef) angepasst.

Demzufolge wird als Startwert eine Reaktortemperatur vorgegeben und entspre-
chend dem Reformierungsverfahren die Austrittstemperatur (t

′′

h) der Dampfre-
formerbeheizung bzw. der Reformerluftmassestrom für das ATR oder die POx
iterativ angepasst, bis die Energiebilanz stimmt.

Falls die Betriebsbedingungen des Reaktors thermodynamisch im Ruÿbildungs-
bereich liegen, wird die Reformertemperatur sukzessive angehoben, bis die Ruÿ-
grenze sicher überschritten wird. Dies ist nur möglich, wenn über das Abgas
die erforderliche Wärme eingekoppelt werden kann und dabei das Kriterium
der minimalen Grädigkeit nicht verletzt wird. Falls beides nicht möglich ist und
das thermische Modell nicht konvergiert, werden die Sto�ströme angepasst.

Sto�umsatzmodell des Reformers: Im Prinzip kann das GGW über zwei
mögliche Lösungsansätze bestimmt werden [GK92]. In der Regel wird eine
Berechnung mit Hilfe des Massenwirkungsgesetzes (MWG) und der Gleichge-
wichtskonstanten für einzelnen Reaktionen angewandt. Für Reaktionssysteme
mit wenigen Komponenten und Umsatzgleichungen ist dieses Verfahren eta-
bliert.

Bei Simultanreaktionen müssen nach dieser Methode im Vorfeld alle relevanten
Umsatzgleichungen bekannt sein. Für die Reformierung umfasst das die sieben
vorgestellten Umsatzgleichungen. Mathematisch ist in diesem Fall ein nichtli-
neares GLS mit unbekannten Formelumsätzen zu lösen. Bei der Modellierung
hat sich herausgestellt, dass insbesondere für die Reformierung langkettiger
Kohlenwassersto�e, wie z.B. Benzin oder Diesel, die numerische Lösung eines
solchen GLS aufgrund der hohen stöchiometrischen Reaktionskoe�zienten (νr,i)
schwierig ist. Bei der numerischen Prozessoptimierung würden diese E�ekte die
Lösbarkeit des Optimierungsproblems beeinträchtigen. Aus diesem Grund ist
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für den Sto�umsatz der zweite, numerisch stabilere Lösungsansatz der Mini-
mierung der freien Enthalpie eines Eduktgemisches ausgewählt worden.

Bei Vorgabe von Druck und Temperatur hat die freie Enthalpie als Funktion
der Ausgangskonzentration xi eine konvexe Form [HV75] und kann daher nu-
merisch stabil ausgewertet werden. Für die Berechnung muss die freie Enthalpie
bzw. das chemische Potential (µ0

i ) des N -Komponentengemisches aus den Sto�-
daten berechnet werden. Bei dem Ansatz wird davon ausgegangen, dass sich im
betrachteten Druckbereich bis 0,5 bar Überdruck die Gase ideal verhalten.

G = f(p, T, xi)→ min
T,p,xi

(4.2)

G = RT

N∑
i=1

ni

[
µ0
i (T, p

0)

RT
+ ln

p

p0
+ ln

ni∑
ni

]
(4.3)

Gleichzeitig gilt für das Optimierungsproblem die Nebenbedingung der Mas-
senerhaltung, da im Minimum die Elementbilanz erfüllt sein muss. Für die
GGW-Modellierung ist daher die Vorgabe einer Matrix Aij erforderlich, welche
den Zusammenhang zwischen den (i = 1, ... N) Spezies und den (j = 1, ...M)
Elementen über einen Koe�zienten beschreibt.

N∑
i=1

Aij ni = bj (4.4)

Zur Lösung wurde ein Optimierungsverfahren eingesetzt, das auf White et al.
[WJD58] zurückgeht und noch heute im berühmten NASA-Code von Bonnie
und Gorden [GB94] verwendet wird. Darin wird die Zielfunktion Gl. (4.2) ab-
schnittsweise über eine Taylor-Approximation zweiter Ordnung angenähert,
da für diese konvexe Funktion das Optimum sicher bestimmt werden kann.
Das modi�zierte Optimierungsproblem mit Nebenbedingung wird anschlieÿend
unter Variation der Zusammensetzung mit der Optimierungsmethode der La-
grangen-Multiplikatoren neu formuliert und iterativ gelöst.

Dieses Optimierungsverfahren verknüpft die notwendigen Bedingungen der Ziel-
funktion mit der Nebenbedingung über den Lagrangen-Multiplikator (λj) zur
Linearkombination Gl. (4.8). Somit wird das Nebenbedingungsproblem in ein
lineares Gleichungssystem aus M + 1 Gleichungen mit den unbekannten Mul-
tiplikatoren λj umformuliert. Eine ausführliche Herleitung des Verfahrens zur
Minimierung der freien Enthalpie erfolgt im Anhang A.4 während im Anschluss
nur das implementierte Lösungsprogramm unter MATLAB R© anhand der Ab-
bildung 4.3 vorgestellt wird.
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Start

Dateneingabe
Betriebsvariablen: p, tRef

Stoffzusammensetzung: xBS, S/C, O/C

Koeffizienten Matrix: Aij

Stopp

Abbruch

Neue 
Konzentration

ni
(l) =ni

(l-1) +μ[ni
(l) -ni

(l-1)]

Berechnung
Eingangskonzentration: ni

(1)

Massenbilanz zur Kontrolle

Stoffdatenberechnung
Startwert der freien Enthalpie: 

ci=f(p,T)  Gl. (4.7)

NeinAbbruchkriterium 
erfüllt?  Gl. (4.13)

Hauptprogramm
Ermittlung der Konstanten: fi bzw. ∑Aijfj  Gl. (4.10)

Ermittlung der Matrix: Rjk  Gl. (4.9)

Ermittlung des Vektors: bj  Gl. (4.4)
Lösung des linearen GLS: Gl. (4.8)

Ergebnis: λj und u
Neue Konzentration: ni

(l)  Gl. (4.12)

Nein

Ja

Rußbildung?

Nein

Ja

Massenbilanz erfüllt? 

Datenausgabe
Produktkonzentration: xi

Iterative 
Optimierung

 =  +1

tRef = tRef + 5K
Ja

Abbildung 4.3: Programmablaufplan des Sto�umsatzmodells im Reformer als chemi-
sches GGW-Modell mit der Optimierung-Methode der Lagrange-Multiplikatoren.
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Lösungsverfahren: Die Optimierungsmethode nach Lagrange verknüpft
die Zielfunktion (4.2) und die Matrizengleichung der Massenerhaltung (4.4) zu
einer neuen multivariablen Funktion f . Im Extremum müssen die partiellen
Ableitungen der Zielfunktion Null ergeben.

f(ni, ... , nN , λj, ... , λM) = Z (ni, ... , nN) +
M∑
j=1

λj (bj −
N∑
i=1

AAAijni) (4.5)

∂fff

∂ni
= 0 und

∂fff

∂λj
= 0 mit Z =

G

RT

Zunächst wird die Gibbs-Funktion über ein Taylor-Polynom Q zweiten Gra-
des im Startpunkt n(1)

N angenähert.

Q
(
n(1)

)
= Z(n

(1)
i ) +

N∑
i=1

(ci + ln(ni)− ln(n)) (ni − n(1)
i ) + . . . (4.6)

. . .
1

2

N∑
i=1

n
(1)
i

[
ni − n(1)

i

n
(1)
i

−
∑
ni −

∑
n

(1)
i∑

n
(1)
i

]2

mit ci =
µ0
i (T, p

0)

RT
+ ln

p

p0
(4.7)

Wird als Zielfunktion (4.5) die Taylor-Approximation (4.6) verwendet und
entsprechend der notwendigen Bedingung nach ni und λj abgeleitet, erhält man
ein lineares GLS (4.8) mit M unbekannten Multiplikatoren sowie der relativen
Abweichung u nach (4.11). Im Gleichungssystem wird Indize j formal gegen k
getauscht und anschlieÿend mit dem numerischen Verfahren der konjugierten
Gradienten unter MATLAB R© gelöst.

M∑
k=1

RRRjkλk + bju =
N∑
i=1

AAAijfj j = 1, 2, ... ,M (4.8)

mit RRRjk = RRRkj =
N∑
i=1

AAAijAAAikn
(1)
i (4.9)

und fi(n
(l)
i ) = n

(l)
i

[
ci + ln(n

(l)
i )− ln

(∑
n

(l)
i

)]
(4.10)

bzw. u =

∑
ni∑
n

(l)
i

− 1 (4.11)
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Aus der Lösung von (4.8) für λj und u kann über Gl. (4.12) die Sto�mengen-
zusammensetzung nnn(l) für den nächsten Iterationsschritt berechnet werden.

n
(l)
i = −fi +

∑
nix

(l−1)
i + n

(l−1)
i

M∑
j=1

λjAij (4.12)

mit x
(l)
i =

n
(l)
i∑
n

(l)
i

bzw. n =
N∑
i=1

ni

Wenn das vorab de�nierte Abbruchkriterium erfüllt ist, wird die Iteration un-
terbrochen. Die Sto�zusammensetzung ist dann aus dem Minimum im vorhe-
rigen Iterationsschritt (l− 1) bekannt. Im Fall von Konvergenzproblemen oder
Ruÿbildung wird die Reaktortemperatur geringfügig geändert (vgl. A.4).

∣∣∣∑n
(l)
i −

∑
n

(l−1)
i

∣∣∣ < 1 . . . 10−5 mit i = 1, 2, ... N (4.13)

Für eine Analyse verschiedener Reformierungsverfahren und Brennsto�e sind
damit alle Modellgleichungen abgeleitet. Über eine Parameterstudie für Tempe-
ratur oder Eduktzusammensetzung werden potentielle Varianten für die Kon-
zeptanalyse in dieser Arbeit untereinander vergleichbar.

(C) Verbrennung im Nachbrenner

Der Nachbrenner soll die brennbaren Restbestandteile des Synthesegases ver-
werten und insbesondere das giftige CO zuverlässig zu CO2 oxidieren. In guter
Näherung dieses Vorganges kann für die Umsatzberechnung eine Verbrennungs-
rechnung durchgeführt werden, in der die brennbaren Restbestandteile an H2,
CO oder Reste von CH4 mit dem Luftsauersto� der Kathodenabluft entspre-
chend Gl. (XII) vollständig oxidiert werden. Wird die Kathodenabluft für die
Verbrennung genutzt, stellt sich die Luftzahl λNB des Nachbrenners in Abhän-
gigkeit vom elektrischen Strom�uss Iel bzw. dem Formelumsatz λox der BZ
dar.

λNB =
ṅO2 −∆ṅ

SOFC

O2

ṅ
stö

O2

=
ṅO2 − λox

2

ṅ
stö

O2

(4.14)

Die Austrittstemperatur des Abgases t
′′
AG entspricht in erster Näherung der

adiabaten Verbrennungstemperatur tNB, welche aus der Energiebilanz um den
Brenner und dessen Mischungskammer berechnet wird. Nach der Mischung und
isobaren Erwärmung der Abluftströme durch die Abwärme erfolgt die Reaktion



58

adiabate Systemgrenze

AGAG
''H / ''n 

Restgase,
4

CH,
2

HCO,

is
o
b
ar

e
Er

w
är

m
u
n
g

is
o
th

er
m

-
is

o
b
a
re

 R
e
a
k
ti
o

n

zu
Q  

r
rRH

AG
''

NB
tt 

AG
''t

KaKa
'H /  'n 

AnAn
'H /  'n 

1a'

1b'

2''

h1
't ,mh1

''t ,m

1'' 1'

2' 2''

Systemgrenze

k2
''t ,mk2

't ,m

Wv,
Q

Abbildung 4.4: Schematische Darstellung der Bilanzmodelle des katalytischen Nach-
brenners und eines Rekuperators zur Wärmerückgewinnung.

bei isotherm-isobaren Bedingungen. Der gewählte Bilanzraum ist schematisch
in Abb. 4.4 dargestellt. Aufgrund der Temperaturabhängigkeit der spezi�schen
Wärmekapazität cp ist keine explizite Darstellung der Austrittstemperatur mög-
lich. Daher wird die Lösung mit einem Newton2-Ansatz iterativ ermittelt.

Ḣ
′′

AG = Ḣ
′

An + Ḣ
′

Ka (4.15)

bzw. t
′′

AG = t0 +
Ḣ
′
An + Ḣ

′
Ka

ṅ
′′
AG · c̄p,m

∫ t′′AG

t0

t
′′

n+1 = t
′′

n −
Ḣ
′
An + Ḣ

′
Ka − Ḣ

′′
AG(t

′′
n)

−ṅ′′ · c̄p,m
∫ t′′n
t0

(D) Internes Wärmemanagement

Ein Ziel der Prozesssimulation im Stadium der Vorstudie besteht darin, die
für den stationären Systembetrieb erforderliche Wärmeübertragerleistungen der
Rekuperatoren Q̇

HEX
zu bestimmen, um einen geeigneten Apparat für die An-

lage auszuwählen. Aus den Betriebsvorgaben der Komponenten können in der
Regel alle nötigen Randbedingungen zur Ermittlung der Temperaturen aus der
Enthalpiestrombilanz Gl.(4.16) abgeleitet und mit dem Newton-Ansatz be-
rechnet werden. Über den frei wählbaren Parameter der Wärmeübertragere�-
zienz η

HEX
werden die thermischen Verluste (Q̇

v,W
) des Apparates de�niert.

Gasvorwärmer: Am häu�gsten werden in SOFC-Systemen Gas-Gas Wär-
meübertrager verwendet. Dazu zählt auch der sogenannte Prozessluftvorwärmer
(LuVo), der die Kathodenluft für die SOFC auf ca. 700 - 800◦C erwärmen soll.
Praktisch alle SOFC-Systeme rekuperieren dazu die Wärme aus dem Abgas

2Numerisches Standardverfahren zur Lösung nichtlinearer Gleichungen / xn+1 = xn − f(xn)

f ′ (xn)
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des Nachbrenners oder der Kathodenabluft und geben damit dessen Grädigkeit
vor. Da der Volumenstrom der Kathodenluft als Stellgröÿe für die Temperatur-
regelung des SOFC-Stack fungiert und bekannt ist, kann mit der angeführten
Bilanzierung ein Apparat für den stationären Betrieb dimensioniert werden.

Teilweise werden weitere Gas-Gas Wärmeübertrager für die Vorwärmung der
Luft des Reformers oder des Synthesegases der SOFC eingesetzt. In erster Nähe-
rung kann auch hier eine Bilanzierung nach o.a. Energieerhaltungssatz erfolgen.

Abgaswärmeübertrager: Für KWK-Anwendungen wird aus dem Abgas der
Anlage Nutzwärme Q̇us rekuperiert. Für die Berechnungen wird angenommen,
dass eine Vor- und Rücklauftemperatur des Kühlwasserstromes aus dem An-
wendungsfall ebenso bekannt ist wie die minimale zulässige Abgastemperatur.

Kondensatoren und Verdampfer: Über Kondensatoren kann Prozesswas-
ser abgeschieden und nach interner Verdampfung wieder genutzt werden. Die
Abschätzung der erforderlichen Kondensationstemperaturen und Wärmeströme
erfolgt nach den Gesetzen der feuchten Luft.

∆Ḣh+ ∆Ḣk − Q̇v,W

!
= 0 (4.16)

ṁ1

[
h
′

h − h
′′

h

]
+ ṁ2

[
h
′

k − h
′′

k

]
= Q̇

v,W
(4.17)

mit Q̇
v,W

= (1− η
HEX

) ·∆Ḣh

4.2.2 Modellierung des SOFC-Stapels

Für die Kernkomponente des Systems, dem Festoxid-Brennsto�zellenstapel, wird
das SOFC-Modell des IKTS genutzt. Das Modell wurde in der Arbeitsgruppe �Mo-
dellierung und Simulation� von Dr. Beckert entwickelt und wird seit mehreren
Jahren erfolgreich für die Prozessauslegung eingesetzt [PBGS07, PNLM13].

Es beschreibt das Betriebsverhalten des Stacks mit einem homogenisierten, Null-
dimensionalen �Black-Box�-Modell auf Grundlage der integralen Bilanzen wichtiger
physikalischer Gröÿen. Neben dem elektrischen wird noch zwischen einem sto�i-
chen und einem energetischen Untermodell unterschieden. Das elektrische Modell
ist frei parametrierbar und kann auf reale Betriebsdaten mittels Regressionsanalyse
ange�ttet werden (vgl. Abb. 4.8). Wie die PROP.dll ist auch die SOFC.dll als
Dynamic Link Library (DLL) aufgebaut und somit kompatibel zu unterschiedlichen
Simulationsumgebungen. Nachfolgend werden die Modellansätze kurz vorgestellt.

(A) Modell der Sto�umwandlung

Im Reaktionsansatz wird nur die Freisetzung von Ladungsträgern durch elek-
trochemische Oxidation von Wassersto� Gl. (X) betrachtet und über das 2.
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Faradaysche Gesetz (vgl. Gl. (4.21)) mit dem elektrischen Modell verknüpft.
Eine Oxidation von Kohlenmonoxid wird indirekt über die Shift-Reaktion Gl.
(IV) berücksichtigt, welche zusätzlichen Wassersto� bereitstellt. Auch über die
interne Dampfreformierung mit Methan Gl. (II) kann Wassersto� für die Zell-
reaktion generiert werden. In beiden Fällen wird vereinfachend angenommen,
dass die Reaktionen rasch ablaufen und alle beteiligten Komponenten im che-
mischen Gleichgewicht vorliegen. Damit bilden diese drei Reaktionsgleichungen
die sto�iche Bilanzgrundlage des Stackmodells.

Ist der dimensionslose Formelumsatz (αr = λr/ṅ
′
) der drei Umsatzgleichungen

bekannt, können darüber die Ausgangskonzentrationen der Komponenten (x
′′
j )

bestimmt werden.

x
′′

j =
ṅ
′′
j

ṅ′′
=

x
′
j +
∑
r

αrνj,r

1 +
∑
r,i

αrνi,r
(4.18)

Der Formelumsatz für die Shift(αSh)- und Reformierungsreaktion (αRe) kann
für ideale Gemische unter Kenntnis der Gleichgewichtskonstanten (Kr) und
der Eingangskonzentrationen (x

′
i) aus der Lösung des nichtlinearen GLS (4.19)

bestimmt werden.

K
sh

=

(
x
′
CO2

+ αSh
)
·
(
x
′
H2
− αox + 3 · αRe + αSh

)(
x
′
CO + αRe − αSh

)
·
(
x
′
H2O

+ αox − αRe − αSh
) (4.19a)

K
ref

=

(
x
′
CO + αRe − αSh

)
·
(
x
′
H2
− αox + 3 · αRe + αSh

)3(
x
′
CH4
− αRe

)
·
(
x
′
H2O

+ αox − αRe − αSh
)
· (1 + 2 · αRe)2 (4.19b)

mit Kr = exp

[
−∆

R
g(T

FC
, p)

RT

]
Die numerische Lösung dieses GLS erfolgt innerhalb der DLL mit einem New-

ton-Raphson Verfahren. Über die Eduktzusammensetzung erfolgt zuerst die
Berechnung der Eingangskonzentrationen in den Stack, wobei der elektroche-
mische Sto�umsatz noch nicht berücksichtigt wird. Wenn nach einer Iteration
aus dem elektrischen Modell der Formelumsatz λox über Gl. (4.21) bekannt ist,
kann das Gleichgewicht erneut berechnet werden.

(B) Elektrisches Stackmodell

Die Reihenschaltung mehrerer Zellen (NMEA) in einem Stack wird als elektri-
sches Gleichstromnetz modelliert und mit Hilfe der Kirchhoffschen Regeln
berechnet. Das elektrochemische Potential der Zelle UNernst = f(TFC, pi) wird
demnach im Lastbetrieb unter Strom�uss Iel durch Widerstandsverluste im
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Stack R
e�

Stack auf eine Ausgangsspannung Uout reduziert. Der e�ektive Stackwi-
derstand ist, wie anschlieÿend gezeigt wird, parametrierbar.

Uout = NMEA · UNernst −R
e�

Stack · Iel (4.20a)

Uout = RLast · Iel (4.20b)

Bei Vorgabe eines Lastwiderstandes RLast kann mit diesem Ansatz der Strom für
die elektrochemische Umsetzung nach dem Faraday-Gesetz berechnet werden.
Die elektrische Leistung des Stacks ist damit als Produkt aus Stackstrom und
Ausgangsspannung darstellbar.

NMEA ·
Iel

2 F̃
= ∆ṅH2 = ṅ

′

H2
− ṅ′′H2

= λox (4.21)

Pel,Br = Uout · Iel (4.22)

Aus der elektrochemisch umgesetzten Brenngasmenge kann als wichtige Vergleichs-
und Bewertungsgröÿe des Stackbetriebes der Brenngasumsatz (FU) errechnet
werden. Die Luftzahl gibt Aufschluss über eine Sauersto�verarmung auf der
Kathodenseite der Zelle.

FUStack =
ṅ
′
H2
− ṅ′′H2

ṅ
′
H2

=
Iel · NMEA

2 F̃
(
ṅ
′
H2

+ ṅ
′
CO + 4 ṅ

′
CH4

) (4.23)

λSOFC =
ṅ
tat

O2

ṅ
stö

O2

(4.24)

Mit der Nernst-Gleichung wird die Konzentrationsabhängigkeit des Elektro-
denpotentials und die Druck- bzw. Temperaturabweichung vom Standardzu-
stand ausgedrückt. Für die Partialdrücke der Komponenten (pi) wird jeweils
das arithmetische Mittel (4.26) aus der GGW-Berechnung am Ein- und Aus-
tritt verwendet.

UNernst =
−∆

R
g0

2 F̃
+

∆
R
s

2 F̃

(
TFC − T 0

)
− RTFC

2 F̃
ln

[
pH2O

pH2

√
pO2

√
p0

]
(4.25)

Damit kann die Ausgangsspannung des Stapels aus Gl. (4.20) als Funktion der
Betriebstemperatur des Stacks (T

FC
), des Betriebsdruckes und der Konzentrati-

on der Spezies dargestellt werden. Über den parametrierbaren Stackwiderstand
(R

e�

Stack = f(jel, TFC)) wird das charakteristische Strom - Spannungsverhalten
von galvanischen Zellen abgebildet.
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Parametrierung: Die Anpassung des Modells auf reale Messdaten verschie-
dener Stack- und Zellgeometrien wird über einen Parametersatz möglich. Die-
ser unterscheidet elektrische Modellparameter für Zell- und Stackebene. Fit-
Parameter für den Stack werden in Tab. 4.1 und aktuelle SOFC-MEAs in Tab.
4.2 aufgeführt.

Über einen Oxidationskoe�zienten (0 < ξox < 1) werden die e�ektiven Gaskon-
zentrationen über der Zelle gemittelt bzw. das GGW der Shift- und Dampfre-
formierung (ξSh,Re) angepasst. Mit Hilfe des Kontaktwiderstandes R

Kont

A und
eines Parameters (0 < ζeff < 1) kann der Übergangswiderstand zwischen den
Zellen im Stack auf die Messdaten angepasst werden.

xj = ξox · x′j + (1− ξox) · x′′j (4.26)

R
e�

Stack =
NMEA

AMEA
·
[
R

Kont

A +
1

ζe�
·RMEA

A

]
(4.27)

Der stromabhängige, elektrische Flächenwiderstand einer MEA (R
MEA

A ) wird
als Modell einer Reihenschaltung mit mehreren Widerständen aufgebaut. Da-
zu zählen die kinetischen Aktivierungsverluste von Anode und Kathode R

Akt

A ,
der Widerstand des Elektrolyten R

Ele

A und ein Zusatzterm für Verluste R
Rest

A

aufgrund des Strom�usses durch die aktive Zell�äche.

Die Aktivierungsverluste der MEA nach Gl. (4.29) leiten sich aus dem Butler-

Volmer-Ansatz für elektrochemische Reaktionen ab, wobei ein Übergangsko-
e�zient von α = 0, 5 angesetzt wird.

R
MEA

A = R
Rest

A +R
Akt,An

A +R
Akt,Ka

A +R
Ele

A (4.28)

mit

R
Akt,An/Ka

A =
RTFC

jelF̃
· ArcSinh

[
R
An/Ka
A,0 · F̃

RTFC
· jel

]
(4.29)

wobei (4.30)

R
An/Ka
A,0 = AAn/Ka · TFC · exp

[
BAn/Ka

kB · TFC

]
R

Ele

A =
hEle
σEle

mit σEle =
AEle
TFC

· exp
[
− BEle

kB · TFC

]
(4.31)

Tabelle 4.1: Fit-Parameter für einen IKTS-Stack Typ Mk315.

Parameter R
Kont

A / Ωm2 ζe� / - ξox/ -
Typ Mk315 1.5e-05 1 0.5
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Tabelle 4.2: Fit-Parameter des elektr. Modells verschiedener MEAs (vgl. Abb. 4.8).

Parameter R
rest

A AEle BEle AAn BAn AKa BKa

Ωm2 K
Ωm

eV Ωm2K eV Ωm2K eV

3YSZ 90µm 6.59e-06 5.18e+08 -1.11 1.64e-14 1.36 5.29e-15 1.38
5YSZ 90µm 1.02e-05 1.13e+09 -1.14 2.68e-14 1.47 7.884e-16 1.3
10Sc1CeSZ 150µm 1.19e-06 5.5e+08 -1.08 5.04e-17 1.79 1.96e-15 1.36

(C) Energetische Bilanzierung

Der nulldimensionale Ansatz geht von einer konstanten Temperaturverteilung
im Stack aus. Dabei besitzen auch die austretenden Enthalpieströme der Anoden-
und Kathodengase die Temperatur des Festkörpers. Unter Annahme dieser ho-
mogenen Temperaturverteilung folgt die Stacktemperatur TFC aus der insta-
tionären Energiebilanz.

CStack ·
dTFC

dτ
= ∆ḢAn −∆ḢKa − Pel . . . Enthalpiestromdi�erenzen

−∆
R
sTFCλox −∆

R
hSh · λSh −∆

R
hRe · λRe . . . Reaktionswärme

+ NMEAs ·RMEA · I2
el . . . elektr. diss. Wärme

+ α · AFC · (Tu − TFC) Wärmeverluste

(4.32)

Die Wärmeentwicklung aus den drei Reaktionen wird dabei ebenso berück-
sichtigt, wie die dissipierte elektrische Leistung innerhalb des Stacks oder die
Wärmeverluste an die Umgebung über einen e�ektiven Wärmeübergangskoef-
�zienten (α).
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Abbildung 4.5: Bilanzmodelle der stationären Mischung und Teilung (links) von
Fluidströmen sowie der Verdichtung eines Gasstromes mittels Gebläse (rechts).

4.2.3 Hilfsaggregate für den Systembetrieb

Alle Komponenten für den Betrieb eines Brennsto�zellensystems werden unter dem
Begri� der Hilfsaggregate (BoP-Komponenten, engl. Balance of Plant) zusammenge-
fasst. Für die Prozessmodellierung und Bewertung sind insbesondere die Komponen-
ten zur Regelung der Gasströme und der Ausgangsspannung wichtig, die aufgrund
ihres jeweiligen Leistungsbedarfes zu einer Reduzierung der Bruttoleistung des Sys-
tems beitragen.

Mischung und Teilung von Fluidströmen

Im Systemkonzept einer SOFC-Anlage sind mehrere Mischungen und Teilungen der
Gasströme erforderlich. Über die Annahme der Sto�erhaltung kann der Sto�mengen-
strom ṅ

′′
und die Austrittskonzentration x

′′
i aus der Sto�bilanz um den Bilanzraum

(vgl. Abb. 4.5) bestimmt werden. Bei der Teilung wird ein homogener Eingangsstrom
entsprechend den Vorgaben aus dem Strukturmodell aufgeteilt.

ṅ
′

A + ṅ
′

B = ṅ
′′

bzw. als Komponente ṅ
′

A,i + ṅ
′

B,i = ṅ
′′

i (4.33)

Der Prozess der Vermischung wird im Modell als adiabate Zustandsänderung mit
konstanter Sto�zusammensetzung angenommen. Die Gastemperatur des Austritts-
stromes kann bei Kenntnis der Eintrittstemperaturen aus der Energiebilanz um den
Mischer bestimmt werden. Die Änderung der potentiellen und kinetischen Energie
wird vernachlässigt. Zur Ermittlung der Austrittstemperatur wird wieder das New-
ton-Verfahren verwendet.

Auch bei der Teilung wird ein adiabater Prozessverlauf vorausgesetzt. Damit besit-
zen die Austrittsströme (ṅ

′′

A/B) dieselbe Temperatur wie der eintretende Gasstrom.
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Gasverdichtung in den Gebläsen

Das Funktionsmodell enthält im Stadium der Prozessauslegung noch kein separates
Modell für die Abschätzung der Druckverluste in den Anlagenkomponenten, weil
eine verlässliche Bestimmung der Druckverluste erst im Komponententest möglich
wird. Stattdessen wird der jeweilige Druckverlust als Modellparameter der Simula-
tion fest vorgegeben. Wie in diesem Abschnitt gezeigt wird, ist es damit möglich die
Leistungsaufnahme für verschiedene Prozessparameter abzuschätzen.

Der elektrische Leistungsbedarf von Verdichtern und Gebläsen eines Brennsto�-
zellensystems hat einen hohen Anteil an der Reduzierung der Bruttoleistung solcher
Anlagen. Für SOFC-Systeme hat insbesondere das Gebläse zur Förderung des Ka-
thodenluftstromes eine hohe Durchsatzleistung respektive einen groÿen Leistungs-
bedarf, weil es gleichzeitig zur Regelung der Betriebstemperatur des Zellstapels ver-
wendet wird. Bei der Anlagenkonzeption ist es daher ein wichtiges Ziel den Fluid-
durchsatz und auch die konstruktionsbedingten Druckverluste gering zu halten.

Für die Abschätzung des Leistungsbedarfes kommen klassische Ansätze aus der
Prozessthermodynamik zur Anwendung. Die Verdichtungstemperatur im Gebläse
wird über den Prozess einer isentropen Zustandsänderung berechnet. Abbildung 4.5
zeigt den Bilanzraum um den Verdichter. Unter der Annahme einer adiabaten Hülle
um das Laufrad und der Vorgabe eines mechanischen ηmech sowie isentropen Verdich-
terwirkungsgrades ηis kann der Leistungsbedarf für ideale Gase in Abhängigkeit des
Durchsatzes bestimmt werden. Da die Druckverluste maximal 300mbar betragen,
kann ideales Gasverhalten angenommen werden.

Pel,G =
ṅ · cp

ηis · ηmech

T1

[(
p2

p1

)κ−1
κ

− 1

]
(4.34)

mit κ =
cp

cp −R

Als thermische Verluste bei der Verdichtung Q̇v,G werden nur dissipative Verluste
im Elektromotor berücksichtigt. Die Wärme durch den irreversiblen Verdichtungs-
prozess trägt zu Erhöhung der Gasaustrittstemperatur bei. Die spezi�sche Wärme-
kapazität zur Berechnung des Isentropenexponenten κ ist über das Sto�datenmodell
verfügbar. Das Ausgangsdruckniveau p2 ist vor der Simulation als Parameter anzu-
geben, da keine durchsatzabhängige Druckverlustberechnung implementiert ist. Die
Summe der parasitären Verluste alle Gebläse bildet die interne Verlustleistung der
Hilfsaggregate.

PBoP =
∑
i

Pel,Gi (4.35)



66

Elektrische Wandlerstufe

Elektrische Wandlerverluste aufgrund einer Transformation der Ausgangsspannung
des Zellstapels auf ein nutzbares Niveau (z.B. 230V) werden über einen anzuge-
benden Wandlerwirkungsgrad η

Inv
berücksichtigt. Im vorliegenden System besitzt

der DC/AC-Wandler eine E�zienz von konstant 95%. Die Verlustleistung wird als
Verlustwärme (Q̇v,Inv) über die Systemgrenze abgeführt.

Pel,Inv = Pel,Br · ηInv
(4.36)

Q̇v,Inv = (1− η
Inv

) · Pel,Br (4.37)

4.3 Validierung der Hauptkomponenten

Systemtechnische und verfahrenstechnische Synthesemethoden konzentrieren sich
auf eine Validierung der Hauptkomponten eines Prozesses, da eine umfassende Va-
lidierung der Ansätze sehr aufwendig bzw. während der Vorstudie nicht umsetzbar
wäre. Im Beispiel eines SOFC-Systems sind die Reaktoren für die Gasaufbereitung
und das Stackmodul die wichtigsten Hauptkomponenten. In diesem Anschnitt wird
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konstanter Luftzahl λ

Ref
=0,35 und veränderlicher Betriebstemperatur. Dargestellt

sind die Konzentrationen i.Tr. ohne Reststicksto�.
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Abbildung 4.7: Vergleich aus GGW-Berechnung und GC-Messung (links) eines
trockenen LPG-Reformates für die integrierte Reformer-Nachbrenner Komponente
(rechts) des eneramic R©-Systems [RSSM11].

anhand von Versuchsergebnissen bzw. der Literatur im Vergleich mit der Simula-
tion exemplarisch gezeigt, dass diese Modelle das reale Verhalten gut beschreiben
und für eine Systemanalyse gute Ergebnisse liefern. Die hinreichend genaue Beschrei-
bung des Prozessverhaltens über die dargestellten Funktionsmodelle konnte auch für
die Prozessauslegung des eneramic R©-Systems [RSSM11, Reu12] erfolgreich genutzt
werden.

Reformermodell

Eine Simulation der Gaszusammensetzung bei Variation der Betriebstemperatur
zeigt Abbildung 4.6 für die partielle Reformierung eines Flüssiggasgemisches mit 20%
Propan und 80% Butan. Es wird deutlich, dass ein ruÿfreier Betrieb für λ

Ref
=0,35

erst bei Temperaturen oberhalb von 740◦C möglich wird. Wenn kein Kohlensto�
mehr ausfällt, erreicht der Wirkungsgrad des Reformierungsprozesses, nachfolgend
über Gl. (4.39) de�niert, 83% , da das Synthesegas entsprechend dem Boudouard-
Gleichgewicht mehr CO und weniger CO2 enthält.

Das thermodynamische Gleichgewicht charakterisiert die unter idealen Reaktions-
bedingungen maximal erreichbaren Sto�konzentrationen im Reaktionssystem und ist
daher gut für den Prozess- und Konzeptvergleich geeignet. Gleichzeitig kann die Güte
eines Reformierungsprozesses daher anhand der Abweichung der Austrittskonzentra-
tionen vom thermodynamischen GGW-Zustand bewertet werden. Der Vergleich zwi-
schen berechneten und erreichten Austrittskonzentrationen des CPOx-Prozess unter
Abb. 4.7 zeigt nur eine geringe Abweichung der Produktkonzentrationen von H2 bis
maximal 1 vol.-%. Damit wird deutlich, dass der ausgewählte GGW-Modellansatz
eine hohe Genauigkeit bei der Beschreibung des Reformierungsprozesses besitzt. Das
Modell kann daher für die Prozesssimulationen dieser Arbeit sowie die Analyse und
Komponentenauslegung gut eingesetzt werden.
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Abbildung 4.8: Validierung des elektrischen SOFC-Modells aus Gl. (4.28) nach der
Parameterbestimmung für zwei typische MEAs aus YSZ [interne Dokumentation].

SOFC-Stackmodell

In der Vergangenheit wurde bereits nachgewiesen, dass die Genauigkeit des parame-
trierbaren, nulldimensionalen Modellansatzes für die Abbildung einer Stack- bzw.
Systemsimulation ausreicht [PBGS07, PNLM13]. Da diese Arbeit auf parametrier-
te SOFC-Stackmodellen für die MEA und den Stack aufbaut, beschränkt sich der
Abschnitt der Validierung auf eine kurze Darstellung selbiger.

Das elektrische Modell des Flächenwiderstandes Gl. (4.28) ist für verschiedene
MEAs anhand der Messdaten einer einzelnen Zelle mit einem Fehlerquadratmini-
mierungsverfahren ange�ttet worden. Die Abbildung 4.8 zeigt den Vergleich zwi-
schen den Messdaten und der Näherungslösung für Temperaturen zwischen 700 und
900◦C. Neben der Temperaturvariation erfolgte die MEA-Vermessung bei geänderter
Synthesegaszusammensetzung. Deutlich erkennbar ist, dass der Flächenwiderstand
in hohem Maÿe temperaturabhängig ist und die Ionen-Leitfähigkeit mit steigen-
dem Yttriumgehalt zunimmt. Während die Abweichungen zwischen der Messung
und der berechneten Näherung bei Stromdichten unter 100mA/cm2 noch erkennbar
sind, ergeben sich für den Betriebsbereich darüber nur noch sehr geringe Unterschie-
de zwischen dem Modell und der Messung. Um die internen elektrischen Verluste zu
reduzieren und einen guten Stackwirkungsgrad zu erreichen, werden Festoxidbrenn-
sto�zellen dieses ESC3-Zelltyps in der Regel bei Temperaturen oberhalb von 800◦C
betrieben. Die ermittelten Parameter für die beiden dargestellen YSZ-MEAs fasst
Tab. 4.2 zusammen.

Weitere Verluste durch die jeweilige Stackgeometrie bzw. Verschaltung mehrerer
MEAs werden über Gl. (4.27) berücksichtigt und sind beispielhaft für den später
relevanten Stacktyp Mk315 in Tab. 4.1 angegeben. So zeigen Pfeifer et al., dass

3engl. Electrolyte Supported Cells, mechanische Festigkeit wird durch den Elektrolyten erreicht.
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Abbildung 4.9: Validierung der Strom-Spannungs-Charakteristik eines ASC-Stacks
aus [PNLM13]. Nach einem Parameter�t bildet das Modell die Temperaturabhän-
gigkeit und die elektrische Performance gut ab.

der parametrierbare Modellansatz auch für eine anodengestützte4 SOFC im Tempe-
raturbereich um 700◦C gute Ergebnisse liefert [PNLM13].

4.4 Energetische Bewertung von SOFC-Prozessen

In dieser Arbeit erfolgt die Auswahl eines Prozesskonzeptes nach den Kriterien der
energetischen Bewertungsmethode, die bereits im Kapitel 2.1.1 diskutiert wurde,
da eine detaillierte Analyse der Exergieverluste nicht beabsichtigt ist. Entsprechend
bildet im stationären Betriebszustand der elektrische Systemwirkungsgrad (ηSys) die
maÿgebliche Vergleichsgröÿe zur Bewertung unterschiedlicher Konzepte. Dieser Wir-
kungsgrad kann aus der Gesamtbilanz (Gl. (4.46)) oder aus den Komponentenwir-
kungsgraden des Reformers, der Brennsto�zelle und den Wirkungsgrad der Hilfsag-
gregate gebildet werden.

ηSys = η
Ref
· ηFC · ηBoP (4.38)

Die verschiedenen Wirkungsgrade für System und Komponenten werden aus den
Energiebilanzen der Funktionsmodelle abgeleitet. Auch in der Fachliteratur wird
häu�g das Verhältnis aus Nutzen und Aufwand als wichtigstes Bewertungskriterium
für die E�zienz der energetischen Umwandlung ausgewählt.

4engl. Anode Supported Cells, mechanische MEA-Stabilität aufgrund der Anodenstruktur.
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4.4.1 Komponentenwirkungsgrade

Reformierung: Der Reformerwirkungsgrad η
Ref

beschreibt den Gütegrad der Syn-
thesegaserzeugung. Er ist gemäÿ Abb. 4.2 als Verhältnis der Enthalpieströme vom
Produkt- und Eduktgas de�niert. Vereinfachend werden nur die Heizwerte der Ga-
se im Standardzustand unabhängig von der Betriebstemperatur verglichen, was für
ein Konzeptvergleich im Stadium der Vorstudie jeweils ausreicht. Eementsprechend
kann bei endothermer Prozessführung, wenn dem Reaktor Wärme zugeführt werden
muss, der Wirkungsgrad per De�nition auch Werte gröÿer als 100% annehmen.

η
Ref

=
Ḣ
′′

Ref

Ḣ
BG

=
Ḣ
′′

Ref

Ḣ ′
Ref

=
ṅCH4 · 802, 3 kJ

mol
+ ṅCO · 283 kJ

mol
+ ṅH2 · 241, 8 kJ

mol

ṅBG ·∆R
h0

BG

(4.39)

Brennsto�zelle: Die Teilvorgänge der elektrochemischen Umsetzung des Zellsta-
pels werden im Stackwirkungsgrad ηFC zusammengefasst. Gemäÿ der De�nition des
Wirkungsgrades wird selbiger als Verhältnis aus Bruttoleistung des Stackmoduls
und dem Enthalpiestrom des Synthesegases am Stackeintritt beschrieben.

ηFC =
Pel,Br

Ḣ ′′
Ref

=
Uout · Iel
Ḣ ′′

Ref

(4.40)

ηFC = ηrev · ηNernst · ηMEA (4.41)

Eine Bewertung der Teilvorgänge im Stack ist für die Systemanalyse relevant. Der
reversible Stackwirkungsgrad stellt die thermodynamische Grenze der Energieum-
wandlung unter Verwendung der freien Reaktionsenthalpie der Zellreaktion (X-a)
dar. Zusammen mit der Sto�menge des Wassersto�es nach interner Reformierung
wird die maximale elektrische Nutzleistung angegeben.

ηrev =
ṅ
′
H2
·∆

R
g0

Ḣ ′′
Ref

=
Prev

Ḣ ′′
Ref

(4.42)

Eine Reduzierung des Ruhepotentials der Zelle durch den Synthesegasbetrieb be-
schreibt der Nernst-Wirkungsgrad ηNernst . Die internen Verluste im Stack durch
Polarisation und ohmsche Leitungsverluste werden mit dem MEA-Wirkungsgrad
ηMEA dargestellt.

ηNernst =
UNernst

Urev

=
∆

R
g(TFC , p, xi)

∆
R
g0

(4.43)

ηMEA =
Uout

UNernst ·NMEA
=

Pel,Br
PNernst

=
Uout · Iel
ṅ
′
H2
·∆

R
g

(4.44)
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Hilfsaggregate: Im Wirkungsgrad der Hilfskomponenten wird der interne Leis-
tungsbedarf des Systems auf die Bruttoleistung des Stackmoduls bezogen. Die elek-
trischen Verbraucher umfassen alle erforderlichen Gebläse (4.35) sowie die elektrische
Wandlerstufe (4.36).

ηBoP =
Pel,Sys
Pel,Br

=
Pel,Br − Q̇v,Inv − PBoP

Uout · Iel
(4.45)

4.4.2 Systemwirkungsrade

Systemwirkungsgrade sind in Sinne dieser Analyse alle Wirkungsgrade, die anhand
der energetischen Gesamtbilanz des BZ-System errechnet werden. Dazu zählen der
elektrische und thermische Systemwirkungsgrad, der Gesamtwirkungsgrad sowie die
Stromkennzahl. Der elektrische Systemwirkungsgrad kann ohne Kenntnis der o.a.
Teilverluste der Komponenten wie folgt de�niert werden:

ηSys =
Pel,Sys

ḢBG

=
Uout · Iel − Q̇v,Inv − PBoP

ṅBG ·∆R
h0

BG

(4.46)

Wenn auch die Abwärme Q̇us genutzt werden soll, bieten die Kennzahlen des ther-
mischen Wirkungsgrades ηth , der Stromkennzahl σ sowie der Gesamtwirkungsgrad
der Energieausnutzung ηtot eine thermodynamische Bewertungsmöglichkeit.

ηth =
Q̇us

ḢBG

(4.47)

σ =
Pel,Sys

Q̇us

(4.48)

ηtot =
Q̇us + Pel,Sys

ḢBG

= ηSys + ηth (4.49)

Kein Wirkungsgrad im Sinne der De�nition ist die Brenngasausnutzung des Prozes-
ses bzw. des Systems FUSys . Er gibt die Erhöhung der elektrochemischen Brenngas-
ausnutzung durch eine Anodenrestgasrezirkulation an, welche durch die Restgasnut-
zung über das FU am Stack gesteigert werden kann. Trotzdem ist diese Kenngröÿe
wichtig für die Prozessanlyse mit Brennsto�zellen.
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Im Nenner steht im Unterschied zum FU im Stack (Gl. (4.23)) die verbleibende
Menge an Wassersto� für die Nachverbrennung ṅ

NB

H2
, nachdem ein wassersto�haltiger

Restanteil des Anodenabgases rezirkuliert wurde.

FUSys =
ṅ
′
H2
− ṅ′′H2

ṅ
′
H2
− ṅNBH2

(4.50)

mit (4.51)

ṅH2 = ṅ
′

H2
+ ṅ

′

CO + 4 ṅ
′

CH4
(4.52)



Kapitel 5

Analyse von SOFC-Konzepten

mittels Variantenvergleich

Die beschriebenen Funktionsmodelle und Bewertungsgröÿen werden am IKTS für die
Analyse, Bewertung und die Prozessauslegung erfolgreich eingesetzt. Oft steht am
Anfang eines Entwicklungsprojektes die Aufgabe, eine passende Systemkon�guration
und Prozessführung für den Anwendungsfall zu ermitteln, welche die Anforderun-
gen bestmöglich umsetzen kann. Am Beispiel der Anwendungsfälle einer autarken
Batterie-Lade-Einheit und eines Stromgenerators wird in diesem Abschnitt das Vor-
gehen beim Variantenvergleich zur Evaluierung potentieller Konzepte demonstriert.
Zum Schluss werden die Ergebnisse im Bezug auf weiterführende Anforderungen an
die Prozesssimulation kontrovers diskutiert und weiterführende Herausforderungen
abgeleitet.

Im ersten Beispiel wird für die Batterie-Lade-Einheit einer Diesellokomotive ein
SOFC-Systemkonzept gesucht, welches mit guter Gesamte�zienz arbeitet und gleich-
zeitig ohne separate Prozesswasserzugabe auskommt. Nach der Vorstellung der po-
tentiellen Konzepte erfolgt die Analyse der Ergebnisse aus den Prozesssimulationen.
Im zweiten Anwendungsbeispiel soll ein Stromgenerator mit integrierter Nutzwär-
meauskopplung entworfen werden. Es stehen mehrere Brennsto�e, Aufbereitungs-
verfahren und interne Wärmenutzungskonzepte zur Auswahl. Das Konzept mit dem
besten elektrischen Wirkungsgrad soll ermittelt werden, damit die Anlage möglichst
konkurrenzfähig zu kommerziellen Blockheizkraftwerken (BHKW) arbeitet. Die aus-
gewählte Konzeptstruktur wird später in Kapitel 7 bezüglich ihrer Betriebseinstel-
lungen und Brennsto�auswahl numerisch optimiert und anhand der Ergebnisse die-
ses Abschnittes veri�ziert. In beiden Fällen wird deutlich, wie schwierig die Auswahl
eines Konzeptes alleine aufgrund der Ergebnisse des Variantenvergleiches ist. Zum
Ende wird die Notwendigkeit zusätzlicher Bewertungsmöglichkeiten für eine exakte
Konzeptauswahl aufgezeigt.

73



74

5.1 Entwurf und Auslegung eines Batterieladers

In diesem Anwendungsszenario soll der Elektroenergiebedarf von Vorwärm- und
Warmhalteanlage einer Diesellokomotive über eine SOFC-basierte on-board Stromer-
zeugung gedeckt werden. Die Kesselanlagen der Diesellokomotive dienen neben der
Wärmeversorgung der Reisezugwagen mit Heizdampf vor allem der Vorwärmung des
Kühlwasserkreislaufes beim Kaltstart des Antriebsdiesels und der Beheizung beim
Abstellen in Zeiten kalter Witterung.

Wenn der Antriebsdiesel abgeschaltet ist, wird die Energie der elektrischen Ver-
braucher für die Kesselanlage (Pumpen, Steuerungen, Beleuchtung, etc.) aus einer
Fahrbatterie bezogen. Ist dagegen die Kapazität der Batterie, z.B. nach einer län-
geren Betriebspause aufgebraucht, muss die Elektroenergie zur Au�adung aus dem
stationären Netz entnommen werden. Gerade bei kalter Witterung führt dies zu
einer eingeschränkten Einsatzfähigkeit der Lokomotiven und könnte durch einen
dieselbetriebenen, on-board Batterielader vereinfacht werden. Auÿerdem kann die
Hochtemperatur-Abwärme der SOFC eines solchen Systems e�zient zur Beheizungs-
unterstützung der Kesselanlagen eingesetzt werden und dabei den Brennsto�bedarf
der Lokomotive insgesamt reduzieren.

5.1.1 Technologieauswahl und Systemkonzept

Brenngaskonditionierung

Als Brennsto� für das System ist schwefelarmer Diesel vorgesehen, damit auf die be-
stehende Infrastruktur für Lokomotiven zurückgegri�en werden kann. Dieser Kraft-
sto� lässt sich nach dem aktuellen Stand der Technik nur mit einem autothermen
(AT) bzw. dem trockenen katalytischen Verfahren der partiellen Oxidation (CPOx)
dauerhaft reformieren. Insbesondere das ATR-Verfahren ist hier vorteilhaft, da ein
kleiner Anteil Prozesswasser die Ruÿbildungsgefahr in Folge des hohen Aromaten-
anteils bei Dieselkraftsto� signi�kant reduziert.

Dies wiederum erhöht die Komplexität des Systemkonzeptes, weil für ein mobiles
System dieser Leistungsklasse der verfahrenstechnische Aufwand für die kontinuier-
liche Wasserbereitstellung hohe Anforderungen stellt. In der Analyse werden beide
Reformierungsverfahren sowie verschiedene Alternativen für die Wasserrückgewin-
nung in der Prozesssimulation untereinander bewertet. Eine Wasserrezirkulation mit
dem Anodenrestgas über ein Hochtemperaturgebläse, welche das Konzept insgesamt
vereinfachen könnte, steht in diesem Fall nicht zur Verfügung.

In allen AT-Varianten wird die Reformerluft zur Steigerung der Prozesse�zi-
enz und der Vermeidung von Dieseldampfkondensation im Wärmeübertrager 3 auf
450◦C vorgewärmt. Die Anodenrestgase werden entweder in einem Frei�ammen-
brenner oder einem Nachbrenner mit katalytisch aktiver Schaumkeramik oxidiert.
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Während die Luftzahl für den Freibrenner über einen separaten Luftstrang variabel
einstellbar ist, wird der Sauersto� der Kathodenabluft für die katalytische Nachver-
brennung genutzt.

Stacktechnologie

Der Aufbau des Stackmoduls erfolgt auf Basis der am IKTS entwickelten CFY-
Technologie. Diese Stacks zeichnen sich durch ein gutes thermomechanisches Ver-
halten und einen hohen elektrischen Wirkungsgrad aus. Damit die Nennleistung der
Anlage von 1,6 kWel erreicht wird, sind vom Typ Mk 315 zwei 40 Ebenen Stacks mit
jeweils 800W vorzusehen. Die Bruttoleistung des Zellstapels wird in einem DC/DC-
Wandler auf das Spannungsniveau für die Blei-Akku-Beladung moduliert.

Zur Vorwärmung der Kathodenluft von Umgebungstemperatur auf 720◦C für den
Zellstapel wird die thermische Energie des Nachbrennerabgases imWärmeübertrager
rekuperiert. Für die Aufheizung auf SOFC-Betriebstemperatur aus dem Kaltstart
wird ein Startbrenner verwendet, dessen Abgas ebenfalls über den WÜ1 eingekop-
pelt wird. Die Nutzwärme für die Vorheizanlage wird über eine weitere Wärmeüber-
tragerstufe (WÜ2) aus dem Abgas an einen Kühlwasserstrom übertragen.

Einführung der Systemkonzepte

Während der Auslegung sollen prozessrelevante Konzepte analysiert und unterein-
ander bewertet werden, die folgende Eigenschaften aufweisen:

• Eine Reformierung des Dieselkraftsto�es über ein trockenes CPOx- bzw. ein
befeuchtetes ATR-Verfahren.

• Die ATR-Wasserversorgung kann über verschiedenen Quellen gedeckt werden:

(a) Externe Wasserversorgung aus der Lokomotive,

(b) Kondensation von Wasser aus dem Abgas und anschlieÿender Aufberei-
tung,

(c) Kondensation von Prozesswasser direkt aus dem Anodenabgas. Zur Ver-
fügung steht dafür Kühlwasser der Lokomotive bzw. Umgebungsluft.

• Nachverbrennung des Anodenrestgases mittels separater Luftzuführung bzw.
als katalysierte Verbrennung nach der Mischung mit Kathodenabluft.

• Diverse Wärmequellen für die Vorwärmung der Reformer-Luft sowie für die
Beheizung des Verdampfers.

Alle Betriebsparameter für die Prozesssimulation sind in Tab. 5.1 zusammengefasst.
Im Folgenden werden die evaluierten Konzepte kurz dargestellt und die wesentlichen
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Tabelle 5.1: Parameter der Prozesssimulation für die Batterie-Lade-Einheit.

Stack Werte

Stack-Technologie 2 xTyp Mk 315 2 x 800W @ 56V
Zellgeometrie je Stack 40 Zellen à 81cm2

Brenngasumsatz 70%<FU<80%
Betriebstemperatur hom. FK-Temp. TFC=870◦C
Gastemperaturen Luft-Eintritt T

′

Luft=720
◦C

Luft-Austrit T
′′

Luft=870
◦C

BG-Eintritt T
′
BG=850

◦C
BG-Austritt T

′′
BG=870

◦C
Druckverluste Anode ca. 25mbar

Kathode ca. 40mbar

AT-/CPOx Reformerierung

Betriebstemperatur ATR & CPOx TRef=850◦C
Betriebsvorgaben Wasser S/C=0,5

Luft / ATR λATR=0,3
Luft / CPOx λPOx=0,36

Druckverlust Reaktor ca. 10mbar
Eintrittstemperaturen Luft / ATR T

′

Luft=450
◦C

Diesel T
′

Diesel=20
◦C

Dampf T
′
H2O=300

◦C
Dieselersatz zur Simulation Dodekan C12H26

kat. / freier Nachbrenner

ad. Verbrennungstemperatur Typ Frei�amme TNB>1100◦C
Luftzahl Typ Frei�amme λNB=1,3

Hilfsaggragate

Luftgebläse isentroper-WG ηis=60%
mechanischer-WG ηmech=50%

Einspritzpumpe isentroper-WG ηis=50%
mechanischer-WG ηmech=50%
Einspritzdruck 5 bar

Wärmeübertrager / Verdampfer Druckverluste 10-20mbar
min. Grädigkeit WÜ2=40K

DC-DC Wandler elektr. WG ηInv=95%

Wärmenutzung & Verluste

Nutzwärmeauskopplung KW-Eintritt T
′
KW=30◦C

KW-Austritt T
′′
KW=80◦C

thermische Verluste TU=20◦C
∑

ca. 500W
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Abbildung 5.1: APU-Variante K1 mit trockener CPOx-Reformierung

Ergebnisse der Prozesssimulation zusammengefasst. Die ausführlichen Prozess�uss-
diagramme und Berechnungen �nden sich jeweils als MS-Excel Berechnungsblatt im
Anhang (Kap. A.7.1).

1. Konzept mit trockener CPOx-Reformierung (K1)

Der thermodynamisch ruÿfreie Reformerbetrieb ist für das CPOx-Verfahren
bei einer Betriebstemperatur von 850◦C und einer Luftzahl (λPOx) von etwa
0,36 gewährleistet. Die Vorwärmung der Reformerluft über die Kathodenabluft
ist machbar, wobei die Ablufttemperatur um ca. 30K gesenkt wird. Trotzdem
ist dieses Reformierungsverfahren aufgrund höherer Luftzahlen und daher ei-
nem höheren Oxidationsanteil einem ATR-Prozess hinsichtlich des Wirkungs-
grades unterlegen.

Anhand des Temperaturniveaus erscheint die Nachverbrennung mittels Frei-
�ammenbrenner und kalter Umgebungsluft realisierbar. Am Eintritt wird die
Luft durch das heiÿe Anodenabgas auf 713◦C erwärmt und im Brenner unter
adiabaten Bedingungen bei 1213◦C verbrannt. Damit wird eine sichere und
CO-arme Verbrennung erreicht.

Im Vergleich mit den nachfolgenden Konzepten ist die Variante mit einem
trockenem CPOx-Verfahren am Einfachsten aufgebaut. So werden für die Re-
formierung keine zusätzlichen Aggregate für die Wasseraufbereitung benötigt,
was aus Sicht der Investitionskosten vorteilhaft wäre.
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Abbildung 5.2: Kombinierte Darstellung der Varianten K2a mit externer und K3
mit interner Wasserversorgung über die Abgaskondensation für den ATR-Prozess.

2. ATR-Konzepte mit separater Wasserversorgung und Nachbrennung (K2a/b)

Aufgrund der Ruÿbildungsgefahr wird für diese Variante ein ATR-Verfahren
gewählt, wobei das Prozesswasser extern bereitgestellt und dem Reformer nach
einer Verdampfung zugeführt wird. Der Verdampfer wird über die Kathoden-
abluft gespeist und überhitzt den Dampf auf 300◦C. Dadurch wird die Katho-
denluft auf 805◦C vor Eintritt in den Nachbrenner gesenkt. Insgesamt ergibt
sich wiederum ein relativ einfaches Systemkonzept.

In dieser Kon�guration wird auch der Einsatz eines katalytischen Nachbren-
ners (K2b) untersucht. Es stellt sich heraus, dass sich aufgrund der geringeren
Förderleistung von G1 die Leistungsaufnahme der Hilfsaggregate sinkt und
somit die Variante 2b gegenüber 2a etwas besser abschneidet (vgl. Tab. 5.2).

3. Wasserrückgewinnung über eine Abgaskondensation (K 3)

Dieses Konzept gleicht, bis auf die Wasseraufbereitung, der Variante K2a. An-
stelle einer externen Versorgung wird durch Kondensation aus dem Systemab-
gas ein autarker APU-Betrieb möglich. Dafür muss der WÜ im Kondensations-
betrieb gefahren werden. Die Analysen haben allerdings ergeben, dass sich die
erforderliche Wassermenge von 0,22 l/h aufgrund des geringen Dampfanteils
von 5,2 vol.-% nur unter zusätzlichem Aufwand aus dem Abgas gewinnen lässt.
Im ursprünglichen Abgaszustand bei 70◦C besitzt das Gasgemisch eine relative
Feuchte von nur 16% und muss daher unter den Taupunkt bis mindestens 27◦C
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gekühlt werden. Dadurch erscheint gerade im Hochsommer eine Kühlwasser-
versorgung durch die Lokomotive ohne zusätzliche Aggregate nicht realisierbar,
insbesondere weil die Kühlgrenztemperatur sogar unterhalb der vorgegebenen
Vorlauftemperatur von 30◦C für die Prozesswärmenutzung liegt. Auch eine
veränderte Nachbrennerführung ohne separate Luftzufuhr könnte den Inert-
gasanteil nur geringfügig reduzieren, weshalb diese Systemvariante aufgrund
der Wasserproblematik ausscheidet.

4. Anodenrestgaskondensation über Kühlwasser (K 4a/b)

Alternativ besteht auÿerdem die Möglichkeit das Prozesswasser bereits aus
dem Anodenrestgas abzuscheiden. Direkt nach der elektrochemischen Umset-
zung im Brennsto�zellenstapel liegt im Vergleich zum Abgas dort ein höherer
Dampfdruck vor, was wiederum die Ausgestaltung der Kondensation verein-
facht. Unter idealisierten Bedingungen wäre an dieser Stelle die Anodenabga-
stemperatur bis auf 61◦C zu senken.

In der Konzeptstudie sind dafür zwei potentielle Wärmesenken evaluiert wor-
den. Zuerst die zweistu�ge Kondensation mit einem Gas-Gas Wärmeübertra-
ger, der das Abgas auf 250◦C reduziert und dabei die Wärme dem entfeuch-
teten Gasstrom wieder zuführt (Abb. 5.3). In einem nachgeschalteten Gas-
Flüssigkeits Wärmeübertrager �ndet die eigentliche Kondensation und Ab-
scheidung mit Hilfe des Kühlwassers der Lokomotive statt (K4a). Eine eben-
falls untersuchte Alternative dazu stellt die Kühlung über Umgebungsluft dar,
wobei allerdings die Abwärme nicht wieder im System genutzt werden kann
(K4b, vgl. Abb. A.3). Für diese Variante ist auÿerdem ein zusätzliches Gebläse
für die Luftdosierung erforderlich.

5. Alternative Abgasführung zur internen Wärmenutzung (K5)

Diese Variante besitzt im Vergleich mit allen bisherigen ATR-Konzepten eine
veränderte Abgasführung für Wärmeeinkopplung in WÜ3 und den Verdamp-
fer. Nach dem das Abgas aus dem katalytischen Nachbrenner die Kathodenluft
auf 720◦C erwärmt hat, wird die Restwärme für die Beheizung der Reformer-
luft und die Verdampfung auf 450 bzw. 300◦C genutzt. Die Simulation hat
ergeben, dass sich diese Kon�guration nur mit einem maximalen FU von 60%
betreiben lieÿe, da bei höheren Brenngasumsätzen zu wenig Restwärme für
die Beheizung zur Verfügung stehen würde. Die Vorheizung auf die geforder-
ten Austrittstemperaturen der Luft und des Dampfes für den Reformer ist bei
einem höheren FU nicht erreichbar. Die Tab. 5.2 verdeutlicht, dass dies mit
erheblichen Einbuÿen beim Systemwirkungsgrad verbunden ist. Das reduzier-
te FU erfordert weiterhin eine Senkung der Kondensationstemperatur von 61
auf 53◦C, da das Abgas einen geringen Dampfanteil enthält. Die elektrische
Leistungsaufnahme für das Zusatzgebläse fällt mit ca. 50W verhältnismäÿig
gering aus.
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Abbildung 5.3: APU-Variante K4a mit ATR und zweistu�ger Anodenabgaskonden-
sation, Prozesswasserrückführung und katalytischer Nachverbrennung.

5.1.2 Variantenvergleich und Bewertung

Vor Auswahl eines Reformierungsverfahrens wurde mit dem Reformer-Modell die
thermodynamische Ruÿbildungsgrenze für beide Verfahren bestimmt. Im Falle des
CPOx-Verfahrens wird schon bei 800◦C und einer Luftzahl von λPOx=0,34 thermo-
dynamisch Ruÿ gebildet. Dementsprechend wird mit einem Sicherheitsabstand eine
Luftzahl von 0,36 gewählt. Durch die Wasserdosierung beim ATR können geringere
Luftzahlen realisiert werden. Hier liegt trotz geringerer Temperaturen von 750◦C
die minimale Luftzahl bei 0,32. Wie erwartet zeigt sich im Vergleich der Konzepte,
dass das ATR-Verfahren dem CPOx-Verfahren hinsichtlich der E�zienz überlegen
ist. Bei vergleichbaren Prozessbedingungen führt eine geringere Luftzahl beim ATR
zu einem höherkalorischen Synthesegas und dadurch einem verbesserten Reformer-
wirkungsgrad. Wenn eine dauerhafte Wasserquelle verfügbar ist, ist das ATR dem
CPOx-Verfahren aus den o.a. Aspekten vorzuziehen.

Die Evaluierung verschiedener Wasserquellen hat gezeigt, dass eine Kondensati-
on aus dem Abgas aus thermodynamischer Sicht nicht sinnvoll erscheint. In diesem
Fall müsste die Abgastemperatur bis auf 27◦C gesenkt werden, wofür kein Kühl-
medium zur Verfügung steht. Dagegen erscheint eine externe Wasserversorgung als
Übergangslösung sinnvoll. Da der Prozesswasserbedarf mit 0,22 l/h noch überschau-
bar ausfällt, könnte das Wasser während der Lokbetankung aufgefüllt werden. Da-
mit könnte auch eine aufwendige Wasserreinigung entfallen, welche bei den beiden
autarken Konzepten erforderlich und kostenintensiv wäre. Für autarke Systeme er-
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Abbildung 5.4: APU-Variante 5 - Grundsätzlich vergleichbar mit K4b, allerdings
werden Verdampfer und WÜ3 über das Abgas von WÜ1 beheizt.

scheint im Vergleich alleine das Konzept K4a mit der Anodenrestgaskondensation
über Kühlwasser tragbar, denn bei K4b reduziert die Kühlung über Umgebungsluft
den thermischen Wirkungsgrad durch die ungenutzte Kondensationwärme erheblich
(vgl. Tab. 5.2). Die zweistu�ge Kondensation erhöht allerdings auch den Druck-
verlust und damit die parasitären Verluste, respektive die Leistungsaufnahme der
Hilfsaggregate. Auÿerdem weist das Konzept K4a den höchsten Wärmenutzungs-
und auch Gesamtwirkungsgrad dieses Variantenvergleiches auf.

Der Betriebsparameter der elektrochemischen Brenngasausnutzung hat erhebli-
che Auswirkungen auf den elektrischen Wirkungsgrad des Stacks und folglich auch
auf das System. Wenn möglich wurden daher alle Prozesssimulationen für ein FU
von 80% berechnet. Aus diesem Grund sind auch alle Varianten bis auf K5 nahezu
identisch in ihrem Stackwirkungsgraden (ηFC) von 42%. Bei Konzept 5 reduziert das
geringere FU von nur 60% den Systemwirkungsgrad um fast 5%. Daraus lässt sich
ableiten, dass insbesondere Geräte die bevorzugt für die Stromerzeugung eingesetzt
werden, beim bestmöglichen FU betrieben werden sollten (z.B. eine Batterie-Lade-
Einheit).

Die Konzepte 2a/b unterscheiden sich anhand ihres jeweiligen Nachbrennertyps.
Die stationäre Prozesssimulation bei einem FU von 80% prognostiziert einen elek-
trischen Systemwirkungsgrad von 30,3% für das katalytische (K2a) bzw. 30,6% für
das Frei�ammenbrenner-Konzept (K2b). Die Verbesserung ist auf einen geringe-
ren Leistungsbedarf des Gebläses 1 beim katalytischen NB-Konzept zurückzuführen.
Weil der E�zienzgewinn relativ gering ausfällt, wären für eine belastbare Einsat-
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Tabelle 5.2: Wirkungsgrade des Variantenvergleiches für das Batterie-Lade-Gerät.

Typ Prozessführung Prozess- und System-WG [%]
η

Ref
η

FC
η

BoP
η

Sys
η

th
ηtot

K1 CPOx, fr. NB 81,7 42,8 80,4 28,1 47,7 75,8
K2a ATR, ext. H2O; fr.NB 88,1 42,3 81,2 30,3 42,4 72,7
K2b ATR, ext. H2O; kat.NB 88,1 42,3 82,1 30,6 42,5 73,1
K3 ATR, AG-Kond. mit KW 88,1 42,3 82,1 30,3 47,7 77,9
K4a ATR, An.-Kond. mit KW 88,1 42,0 78,0 28,9 49,0 77,9
K4b ATR, An.-Kond. mit Kühlluft 88,1 42,4 78,5 29,3 24,6 53,9
K5 wie V4b, geä. Abgasführung 88,1 34,8 82,8 25,4 32,6 58,0

zentscheidung weitere Bewertungskriterien, wie beispielweise die Kosten der beiden
NB-Typen, hinzuzuziehen.

In Konzept K5 wurde ein alternatives Konzept der internen Abwärmenutzung
bewertet. Die Einschränkungen hinsichtlich des FUs im Stack und die einhergehende
Reduzierung der Grädigkeiten in den Wärmeübertragern zeigen, dass diese Variante
keine Verbesserung gegenüber den bisherigen Konzepten darstellt.

In Summe schneidet Konzept K4a am besten ab und wurde für die weitere Sys-
tementwicklung im Projektverlauf ausgewählt.

5.2 Konzeption eines hoche�zienten Systems mit

Abwärmenutzung

Im Bereich der stationären Energieversorgung der Leistungsklasse 5-50 kWel kön-
nen SOFC-Systeme eine potentielle Konkurrenz zu kommerziellen Blockheizkraft-
werken (BHKW) darstellen. Insbesondere im Vergleich mit konventionellen BHKW-
Technologien, wie Diesel-, Otto- oder Stirlingmotoren, haben SOFC-Systeme das
Potential die Stromkennzahl zu verdoppeln bzw. sogar zu verdreifachen. Entspre-
chend geringer wird in diesem Fall auch der Nutzwärmeanteil der Anlage, was einer
besseren Gesamtauslastung, der elektrischen Jahresvolllaststundenzahl, zuträglich
ist und dementsprechend die Wirtschaftlichkeit verbessert.

Damit die Anlage eine wettbewerbsfähige Stromkennzahl erreicht, wird unter Ver-
wendung einer ausgereiften und bereits erprobten Systemperipherie (Gasaufberei-
tung, Nachbrenner, elektrische Steuerung und Regelung) ein elektrischer Nettowir-
kungsgrad ηel>50% bei einem KWK-Gesamtwirkungsgrad ηtot>80% angestrebt.
Im Kontext dieser Randbedingungen besteht die Zielstellung der Systementwick-
lung ein geeignetes Prozesskonzept für ein stromgeführtes SOFC-System mit 5 kWel

Nettoleistung auf Basis der IKTS-Stacktechnologie zu identi�zieren und zu analy-
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Tabelle 5.3: Brennsto�e, Verfahren und Betriebsvorgaben der Reformierung.

Erdgas Biogas LPG Ethanol

Dampfreformierung (SR) 500 - 600◦C 500 - 600◦C 600 - 650◦C 500 - 550◦C
Autoth. Reformierung (ATR) 650 - 750◦C 650◦C 700 - 750◦C -
kat. part. Oxidation (CPOx) 750 - 800◦C 750 - 800◦C 875◦C -

sieren. Diese Aufgabe umfasst, neben der Suche nach einem bestmöglichen Konzept,
auch die Fragen nach dessen optimalen Betriebseinstellungen, um ein hoche�zientes
Systemkonzept zu entwerfen.

5.2.1 Beschreibung der Systemkonzepte

Zur Untersuchung dieser umfangreichen Zielvorgabe stehen mehrere Systemkonzep-
te mit unterschiedlichen Prozessstrukturen zur Verfügung. In Abbildung 5.5 sind alle
evaluierten Varianten des SOFC-KWK-Systems in Form einer Superstruktur darge-
stellt. Es wird deutlich, dass sich die Konzepte hauptsächlich anhand ihrer Brenn-
gasaufbereitung unterscheiden. Nach der Entschwefelung und Reformierung wird das
Synthesegas im Brennsto�zellenstapel verstromt. Dieser ist als Stackmodul mit vier
40 Ebenen Stacks aus 10Sc1CeSZ-MEAs und CFY1 Interkonnektoren aufgebaut, der
Stacktechnologie mit einem hohen elektrischen Wirkungsgrad. Im Prinzip bildet das
Stackmodul die gleichbleibende Basiskon�guration, an welche jeweils verschiedene
Komponenten und Verfahren der Gaskonditionierung angeschlossen werden.

Je nach Standortwahl stehen verschiedene kohlenwassersto�basierte Gas- und
Flüssigkraftsto�e zur Brennsto�versorgung des Systems zur Verfügung. Analysiert
wurden sowohl die fossilen Energieträger Erdgas und Flüssiggas, als auch Biogas
bzw. Bio-Ethanol als regenerative Brennsto�e. Als Reformierungsverfahren für die
Brennsto�e können im Prinzip alle eingeführten Synthesegasprozesse nach einer er-
forderlichen Entschwefelung eingesetzt werden. Tabelle 5.3 fasst die Betriebsbedin-
gungen und Brennsto�e der Gaskonditionierung zusammen, welche nachfolgend für
die Prozessanalyse ausgewählt wurden. Die Temperaturniveaus entsprechen dem ak-
tuellen Stand der Technik des jeweiligen Verfahrens.

Die Gesamtheit der Varianten kann im Prinzip in drei Prozessstrukturen zu-
sammengefasst werden, welche sich untereinander über ihre Reformierungsverfah-
ren unterscheiden. Im Allgemeinen bestand bei der Synthese der Strukturen das
Ziel möglichst viel Prozesswärme intern wieder zu verwerten, da diese Maÿnahme
in vorherigen Prozessanalysen bereits zu einer Verbesserung des Systemwirkungs-
grades geführt hatte. So wird bei der Dampf- und der autothermen Reformierung
die Wärme aus dem Abgas für die Reaktorbeheizung wieder genutzt. Beispielsweise

1Cr(>90%)-Fe(>5%)-Legierung des Interkonnektors mit Y2O3 entwickelt von Plansee SE.
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Abbildung 5.5: Superstruktur-Darstellung aller relevanten Konzepte für das SOFC-
KWK-Systems. Alternative Prozessstrukturen sind transparent dargestellt bzw.
auch im Anhang A.7.2 zu �nden.
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wird auch die Reformerluft vorgewärmt, um den Anteil der partiellen Oxidation zu
senken und die E�zienz der Reformierung zu erhöhen.

Genau wie im vorherigen Fallbeispiel, soll auch mit der KWK-Anlage ein was-
serautarker Systembetrieb realisiert werden. Allerdings kann hier ein hochtempe-
raturfähiges Rezirkulationsgebläse eingesetzt werden, welches der Projektpartner
AVL speziell für Brennsto�zellenanwendungen entwickelt hat. Damit wird es mög-
lich, einen Teil des Anodenrestgases abzuleiten und vor dem Reformer mit den
Edukten zu vermischen, um so auf die aufwendige Wasseraufbereitungsperipherie
zu verzichten. Allerdings ist das Rezirkulat vor Eintritt auf maximal 650-700◦C
abzukühlen, um einen Schaden an der Gebläselagerung zu vermeiden. Während
beim SR-Konzept diese Abwärme für die Reformatbeheizung verwendet wird, erfolgt
beim AT-Verfahren eine Vorwärmung der Reformerluft. Für die trockene CPOx-
Reformierung ist kein Prozesswasser nötig und die Vorwärmung der Reformerluft
erfolgt im WÜ4 über das Abgas.

Im Anodenrestgas ist neben Prozesswasserdampf auch Kohlendioxid enthalten.
Beide Gase reduzieren, z.B. über das Boudouard-GGW die Ruÿbildungsgefahr
und vereinfachen damit den Reformierungsprozess. Dadurch wird bei BZ-Systemen
mit Anodengasrezirkulation und AT-Reformer ein Betrieb bei sehr geringen Luftzah-
len des Reformers λRef möglich. Da dies der Gesamte�zienz zuträglich ist, wird bei
den nachfolgenden Analysen angestrebt, die Luftzahl möglichst bis zur thermody-
namischen Ruÿbildungsgrenze zu senken, um die elektrische E�zienz des Konzeptes
zu maximieren.

Die Beheizung des Reformers im endothermen SR- bzw. AT-Betrieb wird über
eine Drosselklappe im Bypass des Kathodenluftvorwärmers geregelt. Dies ist mach-
bar, wenn der Druckverlust über den Luftvorwärmer höher ist, wie im Bypass. Mit
dieser Auskopplung des NB-Abgases bei >850◦C kann auch der AT-Reformer mit
höherem Temperaturniveau noch beheizt werden, bevor das Abgas wieder mit dem
Hauptstrom gemischt wird.

Auÿerdem wird durch den Einsatz eines Rezirkulationsgebläses die Brenngas-
ausnutzung des BZ-Systems gesteigert. Da neben Prozesswasser auch Wassersto�
rezirkuliert wird, gelangt dieser wieder in den Stack und kann verstromt werden.
Die Brenngasausnutzung des Systems (Gl. (4.50)) beschreibt diesen E�ekt.

Bei allen Konzepten werden die brennbaren Restgase in einem katalytischen Nach-
brenner mit Kathodenabluft oxidiert und so thermisch für die Luftvorwärmung im
WÜ1 nutzbar gemacht. Wie dargestellt, passt das Temperaturniveau des Abgases
gut zum endothermen Dampfreformer, um die Reaktionswärme e�zient einzukop-
peln. Erst wenn prozessintern keine Abwärme mehr genutzt werden kann, wird im
WÜ2 unter Abkühlung des Gasstromes auf 70◦C die Wärmeenergie als Nutzwärme
an einen Kühlwasserstrom übertragen.
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Tabelle 5.4: Übersicht der Prozessparameter für das KWK-System mit 5 kWel.

Stack Werte

Stack-Technologie 4 xTyp Mk 351 max. 4 x 1500W
Zellgeometrie je Stack 40 Zellen à 120cm2

nominale Betriebspannung pro Zelle ca. 650 - 750mV
Brenngasumsatz 70%<FU<80%
Betriebstemperatur hom. FK-Temp. TFC=870◦C
Gastemperaturen Luft-Eintritt T

′

Luft=720
◦C

Luft-Austrit T
′′

Luft=870
◦C

BG-Eintritt T
′
BG >750◦C

BG-Austritt T
′′
BG=870

◦C
Druckverluste Anode ca. 30mbar

Kathode ca. 45mbar

Reformierung

Betriebstemperatur CPOx, ATR, SR vgl. Tab. 5.3
Edukte SR-Wasser 1,5<S/C<3,5

Luftmengen 0,2<λRef <0,35
Luftvorwärmung CPOx max. 300◦C
Druckverlust Reaktor ca. 15mbar
Brennsto�zusammensetzung Erdgas CH4(96,2%)

Reste an C2H6,C3H8, N2

Biogas CH4(65%),CO2(35%)
LPG C3H8(20%),C4H10(80%)
EtOH C2H5OH(95%),H2O(5%)

Hilfsaggragate

Luftgebläse isentroper-WG ηis=60% Rezi 40%
mechanischer-WG ηmech=50%

Zulässige Betriebstemperatur Rezi-Gebläse max. 700◦C
Wärmeübertrager Druckverluste 5-25mbar

th. Verluste η
HEX

=98%
min. Grädigkeit WÜ2=10K
min. Grädigkeit WÜ3=25K

Reformerbeheizung min. Grädigkeit 15K
DC-DC Wandler Umspannungs-WG ηInv=95%

Wärmenutzung

Nutzwärmeauskopplung KW-Eintritt T
′
KW=60◦C

KW-Austritt T
′′
KW=90◦C

thermische Verluste TU=250◦C 500WStack + Komp.
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5.2.2 Allgemeine Vergleichsgrundlage

Die Vielfalt der Systemkonzepte und unterschiedlichen Wechselwirkungen zwischen
den Komponenten erfordert beim Variantenvergleich eine konsistente Vorgehenswei-
se bei der manuellen Lösung der Prozesssimulation. In diesem Abschnitt wird dafür
ein wissensbasierter, auf den Erfahrungen des Autors basierender iterativer Ansatz
eingesetzt. Dies ist erforderlich, damit die Konzepte jeweils in ihrem besten Betrieb-
spunkt miteinander verglichen sowie bewertet werden.

Ausgehend von der Kernkomponente des Stackmoduls wird der Lastwiderstand
(RLast) so gewählt, dass die Anlagen eine Nettoleistung von mindestens 5 kW er-
reichen. Je nach Güte des Synthesegases stellt sich eine mittlere Betriebsspannung
zwischen 0,65 und 0,75V pro Zelle ein, die sich später im Wirkungsgrad des Stacks
wiederspiegelt. Anschlieÿend wird, unter Variation der Synthesegasmenge am Ein-
tritt in den Stack, ein konstanter Brenngasumsatz von 80% eingeregelt. Im Falle
einer Rezirkulierung des Anodenabgases sollte dabei das gesamte FU des Systems
90% nicht übersteigen. Damit bleibt ein Rest an chemischer Energie für die Nach-
verbrennung und Kathodenluftvorwärmung. Die Betriebsbedingungen für die Refor-
mierung werden über das S/C- bzw. das O/C-Verhältnis soweit angepasst, dass bei
der vorgegebenen Reformertemperatur aus thermodynamischer Sicht keine Ruÿbil-
dung statt�nden kann. Abschlieÿend wird in bestimmter Reihenfolge die jeweilige
Energiebilanz der Komponenten gelöst und darüber die Komponententemperatur
ermittelt.

Abschlieÿend erfolgt eine Veri�zierung der Simulation anhand der Gesamtbilan-
zen für Masse und Energie. Dabei darf die Masse- bzw. die Energiebilanz maximal
einen Fehler von <0,1% bzw. 2% des eingebrachten Brennsto�es aufweisen. Wenn au-
ÿerdem die festgelegten Temperaturniveaus für die Wärmeübertragung eingehalten
werden, kann der Betriebspunkt für den Variantenvergleich herangezogen werden.

5.2.3 Analyse und Bewertung der Prozessvarianten

Die zehn mittels Variantenvergleich evaluierten SOFC-Konzepte werden in den fol-
genden Darstellungen diskutiert. Anhand der primären Zielgröÿe, dem elektrischen
Systemwirkungsgrad (ηSys), sind diese jeweils auf der Abszisse in absteigender Rei-
henfolge aufgetragen. Obwohl zwischen den Konzepten kein direkt Zusammenhang
besteht, sind die Punkte mit einer dünnen Linie derselben Farbe verbunden, um
die systemtechnischen E�ekte deutlicher zu zeigen. Die Wirkungsgrade der wich-
tigsten Komponenten und das System sind in Tabelle 5.5 für die Konzepte V1-V10
zusammengetragen.

Es zeigt sich, dass alleine das SR-Konzept mit Erdgas (V1) als Energieträger die
Zielvorgabe eines elektrischen Systemwirkungsgrades von über 50% erreichen kann.
Damit die übrigen Konzepte auch die angestrebte Nettoleistung von 5 kWel liefern
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Abbildung 5.6: Vergleich der zugeführten Brenngasleistung (ḢBG) mit den thermi-
schen (Q̇us) und elektrischen Nutzleistungen (Pel,Sys) der Konzepte.

können, muss teilweise deutlich mehr Brennsto�eistung zugeführt werden. Zwar
steigt mit der Erhöhung der Brenngasleistung auch die in Abb. 5.6 dargestellte elek-
trische Bruttoleistung des SOFC-Moduls, da sich aber gleichzeitig der Leistungsbe-
darf der parasitären Hilfsaggregate (Gebläse und DC/AC-Wandler) erhöht, bleibt
die Nettoleistung des Systems nahezu konstant. Dies führt zu einer Reduzierung
des elektrischen Systemwirkungsgrades auf minimal 19,2% für das Konzept V10 der
CPOx-Reformierung eines Biogasgemisches.

Während der elektrische Systemwirkungsgrad halbiert wird, verdoppelt sich der
thermische Nutzungsgrad η

th
, da mehr Abwärme aus dem Abgas genutzt wird. So

können beim e�zientesten Konzept V1 (vgl. Tab.5.5 ) nur 28% der chemischen
Brenngasleistung thermisch genutzt werden, wogegen beim Konzept V10 mehr als
61% respektive 15,5 kW ausgekoppelt werden. Das entspricht der 5,5-fachen Wärme-
leistung des Konzeptes V1. Hier tritt allerdings auch der Fall ein, dass die elektrische
Zielvorgabe von 5 kW für diese Kon�guration nicht mehr erreicht wird.

Der starke Ein�uss des Reformierungsverfahrens auf die elektrische E�zienz wird
schon aus der Gruppierung der Abszisse deutlich. Generell bietet das Dampfreformie-
rungsverfahren das meiste Potential für einen hohen elektrischen Systemwirkungs-
grad. Hier wird bei allen Brennsto�en mehr als 43% der chemischen Leistung in elek-
trische Nutzleistung gewandelt. Wird, wie beim autothermen oder beim trockenen
Reformierungsverfahren, Sauersto� für die partielle Oxidation verwendet, reduziert
sich der elektrische Wirkungsgrad im Vergleich mit den SR-Verfahren jeweils um 1/3
auf minimal 29%. Wenn zusätzlich beim trockenen CPOx-Verfahren keine Prozess-
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Abbildung 5.7: Bewertung der ausgewählten Konzepte über ihre Systemwirkungs-
grade (η

Sys
, η

th
, ηtot), die Brenngasausnutzung (FU) und die Stromkennzahl σ.

wärme für die Reformierung genutzt wird, vermindert sich der Systemwirkungsgrad
noch einmal um ca. 1/4. Anscheinend hat auch die Reformierungstemperatur einen
starken Ein�uss auf die elektrische Systeme�zienz. Auf diese Auswirkungen und
die der Betriebsbedingungen wird anschlieÿend detaillierter eingegangen. Allgemein
wird mit dem Erdgasgemisch bei allen Reformierungsverfahren der jeweils beste
elektrische Systemwirkungsgrad erzielt.

Abbildung 5.7 vergleicht die Wirkungsgrade der verschiedenen Konzepte und
deren Stromkennzahlen für die KWK-Bewertung. Es fällt auf, dass der Gesamt-
wirkungsgrad (ηtot) nahezu konstant 80% der zugeführten Brenngasleistung ent-
spricht. Nur bei der Dampfreformierung fallen das Ethanol bzw. das Flüssiggas
mit 75,4 und 70,2% aus diesem Rahmen. Auch im Vergleich der Stromkennzah-
len schneidet Konzept V1 mit σ=1,79 am besten ab und spiegelt damit die Tendenz
des Systemwirkungsgrades wieder. Als Benchmark wird der kommerziell erhältli-
che Dachs2-BHKW der Firma SenerTec herangezogen. Im Vergleich erreicht das
SOFC-Konzept V1 eine vierfach höhere Stromkennzahl. Da die thermische Leistung
oft limitierend für die Einsatzdauer von KWK-Systemen und auch an die KWK-
Förderung gekoppelt ist, kann das SOFC-Konzept auch in warmen Jahreszeiten
hohe Betriebszeiten erreichen.

Abbildung 5.7 zeigt auch die Auswirkungen der Anodengasrezirkulation auf die
elektrochemische Brenngasausnutzung als schwarze Kurve. Die trockenen Konzepte
V8 -V10 ohne Rezirkulation erreichen eine Brenngasumsatz entsprechend den Ein-

2
Techn. Daten: ḢBG=20,5 kW, Pel,Sys=5,5 kW, Q̇us=12,5 kW, ηSys=27%, ηth

=61%, σ=0,44
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Tabelle 5.5: Vergleich und Bewertung der zehn Konzepte des SOFC-KWK-Systems.

Typ Brennsto� Reformierung / Prozess- und System-WG [%]
Temperatur η

Ref
η

FC
η

BoP
η

Sys
η

th
ηtot

V1 Erdgas SR / 500◦C 124,2 49,8 81,9 50,6 28,2 78,8
V2 EtOH SR / 500◦C 118,3 48,5 80,0 45,9 29,5 75,4
V3 Biogas SR / 500◦C 128,4 46,2 77,3 45,8 30,6 76,4
V4 LPG SR / 625◦C 138,1 43,2 72,4 43,2 27,0 70,2
V5 Erdgas ATR / 700◦C 103,9 45,2 71,1 33,4 46,1 79,5
V6 Biogas ATR / 650◦C 103,2 43,4 70,1 31,4 48,4 79,8
V7 LPG ATR / 700◦C 94,5 43,9 69,9 29,0 51,8 80,8
V8 Erdgas CPOx / 750◦C 88,7 41,8 67,5 25,0 53,9 78,9
V9 LPG CPOx / 875◦C 86,4 40,7 58,9 20,7 58,5 79,2
V10 Biogas CPOx / 750◦C 85,8 38,6 58,0 19,2 61,1 80,3

stellungen am Stack mit einem FU von 80%. Dagegen steigt beim ATR bzw. dem
SR durch die Rezirkulation der brennbaren Anodenrestgase das FU des Systems auf
83 bzw. mehr als 90% des durch den Reformer bereitgestellten Synthesegases an,
obwohl am Stack jeweils nur 80% der Edukte umgesetzt werden. Diese Steigerung
des Brenngasumsatzes trägt erheblich zur Verbesserung der elektrischen E�zienz
bei, reduziert allerdings gleichzeitig die verfügbare Nutzwärme der KWK-Anlage.

Analyse der Hauptkomponenten

Entsprechend der De�nition im vorherigen Abschnitt ist der Systemwirkungsgrad
auch als Produkt aus Reformer-, Stack- und BoP-E�zienz darstellbar. Darüber wird
eine Analyse der wichtigen Teilkomponenten möglich. Mit Ausnahme des Reformer-
wirkungsgrades bei Konzept V3 und V4 nimmt die E�zienz für die Teilkomponenten
des Stacks und der Hilfsaggregate in Abb. 5.8 ebenso wie der elektrische System-
wirkungsgrad stetig ab. Um diese E�ekte zu studieren, werden die Teilkomponenten
nun einzeln analysiert.

Reformerierung: In Abb. 5.9 sind die Betriebsbedingungen der Reformierung
und deren Komponentenwirkungsgrade für die Konzepte aufgezeigt. Dort zeigt sich,
dass der Peak der LPG-Dampfreformierung durch den Wärmeeintrag der Reaktor-
beheizung erklärt werden kann, welcher als rote Kurve dargestellt wird. Das Gleich-
gewicht der endothermen Dampfreformierung Gl.(II) verschiebt sich bei 500◦C zur
Seite der Edukte, dementsprechend enthält das Synthesegas im Vergleich zu Kon-
zept V4 mit 625◦C mehr als die doppelte Menge an Methan (vgl. Abb. 5.11). Die
Reformertemperatur für Flüssiggas musste angehoben werden, damit ein ruÿfreier
Betrieb möglich ist, da eine Erhöhung der S/C-Zahl über die Rezirkulationsrate
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Abbildung 5.8: Analyse der Komponentene�zienz hinsichtlich ihrer Auswirkung auf
den elektrischen Systemwirkungsgrad entsprechend Gl.(4.38).

durch das FU des Systems begrenzt war. Wird mit steigenden GGW-Temperaturen
mehr Methan reformiert, steigt gleichzeitig der Wärmebedarf für diese endotherme
Teilreaktion. Das Methan im Synthesegas wird später intern reformiert und kühlt
darüber das Stackmodul, mit positiven Auswirkungen auf den Leistungsbedarf der
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Abbildung 5.9: Auswirkungen der unterschiedlichen Betriebsbedingungen des Refor-
mers (S/C- bzw. λRef-Zahl, Q̇Ref) auf die E�zienz der Synthesegaserzeugung.
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BoP-Komponenten. Da die De�nition des Reformerwirkungsgrades (4.39) aus der
Energiebilanz abgeleitet wurde, kann der Austrittsenthalpiestrom durch den Wär-
meeintrag eine höhere Leistung als der Eintrittsstrom erreichen. Allerdings sind bei
der Reformerbeheizung auch Grenzen gesetzt, da dem System noch genügend Wär-
me zur Vorwärmung der Kathodenluft im WÜ1 zur Verfügung stehen muss. So
hat sich gezeigt, dass der Wärmebedarf einer Dampfreformierung bei Temperaturen
oberhalb von 700◦C nicht mehr über die Abgaswärme versorgt werden könnte.

Kommt die partielle Oxidationsreaktion zur Anwendung reduziert sich der chemi-
sche Energieinhalt des Synthesegases. Zwar kann über das Prozesswasser im Rezirku-
lat die Reformerluftmenge beim ATR im Vergleich zum CPOx-Verfahren nochmals
um ca. 1/3 gesenkt werden, trotzdem entstehen Totaloxidationsverluste durch den
Luftsauersto�, die sich später im Stack nicht mehr elektrochemisch nutzen lassen.

Insgesamt hat sich gezeigt, dass ein Niedertemperatur-Dampfreformer die bes-
te Option für eine e�ziente Synthesegaserzeugung darstellt. Die Konstruktion der
Komponenten wird auÿerdem dadurch vereinfacht, dass bei geringen Temperaturen
nur wenig Reaktionswärme in die Komponenten eingekopplet werden muss. Erfor-
derlich ist allerdings ein zusätzlicher Wärmeübertrager (WÜ3), um das Brenngas
vor Eintritt in den Stack aufzuheizen.

SOFC-Stackmodul: Damit das SOFC-System eine Nettoleistung von 5 kWel lie-
fern kann, steigt in Abb. 5.6 mit sinkendem Systemwirkungsgrad die Bruttoleistung
des Stackmoduls. In der Folge erhöht sich der Stackstrom, da aktive Zell�äche und
Zellenanzahl bei allen Konzepten konstant sind. Dies führt zu einem Anstieg der
ohmschen Verluste im Stackmodul und darüber zu einer Reduzierung der Stackef-
�zienz. Der konstante ohmsche Anteil der internen elektrischen Verluste ergibt sich
aus den MEA-Parametern und wird über Gl. (4.20) berücksichtigt. Für die verschie-
denen Varianten sind in Abb. 5.10 die unterschiedlichen Betriebsspannungen und
Stromdichten desselben SOFC-Moduls für konzeptionell verschiedenen Betriebszu-
stände dargestellt. Es wird deutlich, dass eine Verringerung der Stromdichte bei
konstantem FU zu einer Verbesserung des Stackwirkungsgrades führt. Dieser E�ekt
wird später noch weiter vertieft.

Zur Analyse der Stackverluste wird auch die Synthesegaszusammensetzung her-
angezogen. Ein Nachteil der SR-Konzepte ist der relativ hohe Wasseranteil, da dieser
entsprechend Gl.(4.25) zu einer Reduzierung der Nernst-Spannung führt. In der
Regel sollte die Betriebsspannung einer SOFC aufgrund des Nickeloxidationspoten-
tials nicht unter 700mV Zellspannung sinken. Berücksichtigt man diese Limitierung
erreichen SOFC-Module mit viel Wasser im Synthesegas geringere Stromdichten, als
die trockenen Reformate der Konzepte V5-V10.

Obwohl bei den relativ trockenen Reformaten der CPOx-Konzepte die Ruhe-
spannung steigt, muss die Betriebsspannung teilweise schon unter 0,7V reduziert
werden, um die erforderliche Nettoleistung der Anlage zu erreichen. Dieser Betrieb-
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Abbildung 5.10: Betriebsbedingungen des Stack-Moduls im Systemvergleich. Die
steigende Bruttoleistung erfordert eine Anpassung der Stromdichte. Nernst- und
Zellspannung sind gemittelt und jeweils auf eine SOFC-Zelle bezogen.

spunkt würde die Degradationsmechanismen über die Nickel-Oxidation im Stack
thermodynamisch verstärken und ist daher für den Dauerbetrieb nicht geeignet.
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Abbildung 5.11: Zusammensetzung des Reformates am Eintritt in den Stack sowie
die daraus resultierende Nernst-Spannung.
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Abbildung 5.12: Leistungsbedarf für die BoP-Hilfsaggregate bestehend aus thermi-
schen Wandlerverlusten, den Gebläsen für Brenngas und Luft sowie dem Rezirkula-
tionsgebläse.

Hilfsaggregate: Der dritte Teilwirkungsgrad (ηBoP) beschreibt die E�zienz der
Hilfsaggregate und damit den Anteil der elektrischen Verluste als Verhältnis zur
Bruttoleistung des Stackmoduls Gl. (4.45). Einen erheblichen Ein�uss auf die Ma-
ximierung des elektrischen Systemwirkungsgrades hat die parasitäre Verlustleistung
durch die Hilfsaggregate. Abbildung 5.12 zeigt, dass diese elektrischen Leistungsver-
luste zwischen 18 und 42% der Bruttoleistung des Stacks variieren.

Insgesamt wird deutlich, dass der BoP-Wirkungsgrad sehr sensitiv auf den Leis-
tungsbedarf von Gebläse 3 reagiert. Während für das Konzept V1 nur ca. 600W für
G1 benötigt werden steigt der Leistungsbedarf für die Konzepte V9 bzw. V10 bis
um das Vierfache. Die Gra�k stellt dar, dass bei dieser Steigerung die Verbraucher
für die Anodenrezirkulation bzw. die Reformerluft kaum ins Gewicht fallen.

Der Grund des rapiden Leistungsanstieges von G3 ist die Zunahme des Katho-
denluftstromes für die Kühlung des Stackmoduls, was auch die Luftzahl des SOFC-
Moduls verdeutlicht. Da die SR-Konzepte V1-3 einen signi�kanten Anteil Methan
im Synthesegas belassen, wird die erforderliche interne Reaktionswärme direkt aus
der Abwärme des Stackmoduls genutzt. Bei den übrigen Konzepten verringert sich
der CH4-Anteil bzw. die endotherme Reformierung und gleichzeitig steigt der elek-
trisch dissipierte Wärmeanteil im Stack durch die zunehmende Bruttoleistung. Um
das Stackmodul bei vorgegebener Betriebstemperatur zu halten, wird der Volumen-
strom der Kathodenluft mit dem Gebläse 1 angehoben. Konstruktive Gegebenhei-
ten die sich auf den Druckverlust auswirken sind dabei noch nicht berücksichtigt.
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Demzufolge wirkt sich die Zunahme des Luftvolumenstromes proportional auf die
elektrische Leistungsaufnahme der Gebläse aus.

Ein kontinuierlicher Anstieg ist bei den Verlusten für die elektrische Wandlerstufe
zu verzeichnen, da ein konstanter Verlust von 95% angenommen wurde. Ein Ver-
halten das in Verbindung mit dem steigenden Kühluftbedarf dazu führt, dass bei
Konzept V10 die Netto-Zielleistung von 5 kWel nicht mehr erreicht wird.

Betriebsoptimierung anhand von Parameterstudien

Die bisherigen Variantenvergleiche erfolgten jeweils in einem erfahrungsbasiert aus-
gewählten Betriebspunkt. Durch Versuch und Irrtum wurde iterativ der bestmög-
liche Betriebspunkt ermittelt. Dabei kann nicht garantiert werden, dass jeweils die
optimalen Betriebseinstellungen der Konzepte - quasi das globale Optimum - ge-
funden wurde. Im Rahmen des Variantenvergleiches kann nun mittels aufwendiger
Parameterstudien untersucht werden, inwiefern sich der elektrische Wirkungsgrad
noch weiter steigern lieÿe. Als Basis dieser stichpunktartigen Analyse werden die
zwei Erdgaskonzepte V1 und V5 mit SR- bzw. dem ATR-Verfahren ausgewählt.

Erweiterung der Zell�äche: Als wesentliche Ursache der elektrischen Verluste
im Stack wurden bei der Diskussion vorab die ohmschen Verluste durch die hohen
Stromdichten in der SOFC identi�ziert. Es liegt daher nahe die verfügbare Stack�ä-
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Abbildung 5.13: Elektrische und thermische Leistungen der beiden modi�zierten SR-
Konzepte (V11 und V12) im Vergleich mit dem Konzept V1. Als Parameter wird
die Veränderung der Stackanzahl respektive der Zell�äche dargestellt.
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che zu vergröÿern, um das Stackmodul mit höherer Betriebsspannung zu betrieben.
Demzufolge wurde die Zellenanzahl des Stackmoduls von vier Stacks Typ Mk 351
mit 160MEAs auf fünf und sechs Stacks mit 200 (V11) bzw. 240 (V12) MEAs erwei-
tert. Die resultierenden E�ekte hinsichtlich der Performance geben die Abbildungen
5.13 und 5.14 wieder.

Es zeigt sich, dass der elektrische Systemwirkungsgrad mit dieser Maÿnahme
noch einmal deutlich gesteigert werden kann. Durch die verbesserte elektrochemi-
sche E�zienz und den reduzierten BoP-Bedarf kann die Brennsto�eistung bei glei-
cher elektrische Ausgangsleistung von 10 auf 8,5 kW gesenkt werden. Gleichzeitig
reduziert sich die verfügbare Nutzwärme des Systems. Die Stromdichte des Stack-
moduls sinkt auf 0,32 bzw. 0,26 A/cm2, was die Zellspannung auf 756 bzw. 782mV
ansteigen lässt. Als Resultat der geringeren ohmschen Verluste erhöht sich der Wir-
kungsgrad des Stackmoduls auf 53,3 bzw. 55,2%. Die geringere Wärmeentwicklung
im Stack wirkt sich wieder positiv auf dessen Kühlbedarf aus und vergröÿert den
BoP-Wirkungsgrad. In Summe ergibt sich eine stattliche Steigerung des Systemwir-
kungsgrades im Vergleich mit V1 von 8%.

Allerdings wird hierbei deutlich, dass eine Verbesserung der E�zienz mit zusätz-
lichen Kosten für das Stackmodul verbunden wäre. Die Frage wie viel zusätzlicher
Kostenaufwand durch die gesteigerte E�zienz energiewirtschaftlich vertretbar ist,
kann mit dieser Variantenanalyse nicht beantwortet werden. Dazu wäre eine indivi-
duelle Kostenrechnung der Konzepte nötig, die auch im Kapitel 7 erfolgt.
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Anodengasrezirkulation beim ATR-Konzept: Auch die E�ekte einer verän-
derten Rezirkulationsrate auf den Gesamtprozess wurden über eine Parameterstudie
ermittelt. Für den autothermen Reformierungsprozess wird ein Anteil Prozesswas-
ser für die Reformierung benötigt. Da der Reformer der Konzepte V5-V7 zusätzlich
beheizt wird, ist eine Variation der Rezirkulatmenge zwischen 20 bis 40% des An-
odenabgases möglich. Abb. 5.15 zeigt die Auswirkungen auf den Reformierungs- und
Gesamtprozess.

Durch das zusätzliche Wasser, erkennbar am zunehmenden S/C-Verhältnis, sinkt
die thermodynamische Ruÿbildungsgrenze und die Reformer-Luftzahl λRef von 0,2
kann deutlich reduziert werden. Damit erreicht der Reformerwirkungsgrad eine mit
dem SR-Konzepte vergleichbare E�zienz von 127%. Dieser E�ekt trägt wesentlich
zur Verbesserung des elektrischen Systemwirkungsgrades von 33,4 auf 38,3% bei.
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Abbildung 5.15: Auswirkungen einer Variation der Anodengasrezirkulationsrate zwi-
schen 20 und 40% beim ATR-Konzept im Erdgasbetrieb.

An diesen ausgewählten Beispielen wird klar, dass über eine empirische Para-
meterstudie nicht zwingend die optimalen Betriebseinstellungen ermitteln werden.
Die Gefahr eines lokalen Optimums ist durch die intensiven Wechselwirkungen im
System immer gegeben. Damit wird der Ergebnis des Variantenvergleichs verschie-
dener Konzepte zumindest teilweis in Frage gestellt. Die kostensensitiven Parameter
sollten in der Auslegungsphase ebenfalls schon berücksichtigt werden, um auch aus
energiewirtschaftlicher Sicht ein geeignetes Konzept auszuwählen.
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Zusammenfassung der Erkenntnisse

SOFC-Systeme auf Basis aktueller CFY-Stacktechnologie können elektrische Sys-
temwirkungsgrade von 50 und Gesamtwirkungsgrade von bis zu 80% erreichen. Bei
der Prozesskonzeption sollten folgende Aspekte Berücksichtigung �nden.

1. Wesentliches Charakteristikum des e�zientesten Konzeptes ist der beheizbare
Niedertemperatur-Dampfreformer. Dieser endotherme Reaktor sollte bei Tem-
peraturen zwischen 500 - 600◦C betrieben werden, damit eine signi�kante Men-
ge an Methan für die interne Reformierung im Stackmodul zur Verfügung steht.
Gleichzeitig ist bei diesem Temperaturen der Wärmebedarf des Reaktors rela-
tiv gering, was dessen Konstruktion und Betrieb vereinfacht. Die thermische
Integration eines Dampfreformers mit höheren Temperaturen ist aufgrund des
Wärmebedarfes technisch viel aufwendiger.

2. Um externe Wasserzuführungen zu vermeiden, sollte das Prozesswasser aus
dem Anodenabgas rezirkuliert werden. Dann können Verdampfer und Wasser-
aufbereitung, wie sie z.B. für das Konzept des Batterieladers diskutiert wur-
den, entfallen. Auÿerdem kann mit einer Anodengasrezirkulation die elektro-
chemische Brenngasausnutzung gesteigert werden, ohne den Stack durch ein
höheres FU zu schädigen. Auch bei der autothermen Reformierung kann die
Rezirkulation von Prozesswasser die Prozessführung im Reaktor vereinfachen
und e�zienter gestalten.

3. Die Analyse der parasitären Hilfsaggregate zeigt, dass die Leistungsaufnah-
me des Gebläses zur Stackkühlung entscheidend zu den parasitären Verlusten
beiträgt. Da über die endothermen Reformierungsreaktionen der SOFC-Stack
zusätzlich gekühlt werden kann, hat die interne Reformierung indirekten Ein-
�uss auf die Systeme�zienz. Mittels direkter oder indirekter Reformierung
kann die elektrochemische Abwärme direkt am Reaktionsort genutzt und so-
mit der Durchsatz des Gebläses gesenkt werden. Bei zukünftigen Stackmodulen
sollte eine e�ektive Wärmeabführung, z.B. über die interne Reformierung oder
eine optimierte Isolation, vorgesehen werden. Generell kann die Leistungsauf-
nahme der Gebläse durch eine Konstruktion mit geringen Druckverlusten im
System gesenkt werden.

4. Wenn der interne Leistungsbedarf der Verbraucher sinkt, kann gleichzeitig die
Bruttoleistung des Stackmoduls reduziert werden. Geringere Stromdichten re-
duzieren die ohmschen Verluste im Stack und steigern insgesamt die elektrische
Systeme�zienz. Trockene Reformate können höhere Stromdichten erreichen,
da die Nernst-Spannung im Vergleich mit Dampfreformaten höher ausfällt.
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5.3 Weiterführende Anforderungen an die Prozess-

entwicklung

Am Beispiel der Konzeptstudien eines SOFC-basierten Akkuladers und eines hochef-
�zienten KWK-Systems konnten die verfügbaren Methoden und Simulationsmodelle
für den Variantenvergleich vorgestellt werden. In beiden Fällen hat sich gezeigt, dass
eine einheitliche Bewertung der verschiedenen Strukturvarianten sehr aufwendig und
zeitintensiv, aber bei guter Prozesskenntnis trotzdem durchführbar ist. So konnte
jeweils eine geeignete Prozessstruktur für den Anwendungsfall ausgewählt und hin-
sichtlich der energetischen E�ekte analysiert werden.

Allerdings wurden bei dieser Parameteranalyse auch die Grenzen dieser empiri-
schen Methodik deutlich, da ein globales Optimum, z.B. für die Konzepte mit au-
tothermer Reformierung und Anodengasrezirkulierung, nicht nachweislich gefunden
wurde. Die wechselseitigen Ein�ussgröÿen wie Reformierungstemperatur, Eduktgas-
zusammensetzung oder die Rezirkulationsraten für Beheizung und Wasserrückfüh-
rung haben unterschiedliche Auswirkungen auf das Systemverhalten und können mit
unter dazu führen, dass ein thermisch stabiler Betriebspunkt nicht einstellbar ist. In
der Folge müsste mit aufwendigen Parameteranalysen die Gesamtheit der Betrieb-
sparameter manuell untersucht werden, um lokale Optima verlässlich auszuschlieÿen.
Die vorhandene gegenseitige Beein�ussung der Systemkomponenten erfordert eine
Ent�echtung der internen Abhängigkeiten oder Wechselwirkungen, um eine eindeu-
tige Trennung für die Systemanalyse zu erreichen. Gerade für komplexe, interaktive
Energiesysteme, wie die Brennsto�zelle, könnte eine solche Ent�echtung der inter-
nen Abhängigkeiten den Variantenvergleich vereinfachen und die Parameteranalyse
einheitlicher gestalten. Die Sensitivitätsanalyse des Prozessmodells bei Baratto et
al. kann dieses Problem nur unzureichend lösen [BD05].

In der Literaturzusammenstellung wurde beschrieben, wie mit Hilfe numerischer
Optimierungsverfahren ähnliche Problemstellungen gelöst werden konnten. Ein über-
geordneter Optimierer sucht dabei nach einer bestimmten Methode den optimalen
Betriebspunkt aus, so dass ein manueller Eingri� über�üssig wird. Entscheidend für
diese Optimierung ist dabei die Genauigkeit des Prozessmodells. Die typische Her-
angehensweise bei der mathematischen Optimierung, mit der Vorgabe einer analyti-
schen Zielfunktion mit Nebenbedingungen, weist allerdings für komplexe Brennsto�-
zellensysteme De�zite hinsichtlich der Modellgenauigkeit auf. In den nachfolgenden
Abschnitten wird daher eine systemtechnische Optimierungsmethode vorgestellt, die
als Zielfunktion die Ergebnisse der bewährten �Flow-Sheeting� Prozesssimulation
verwendet, und sich damit weiter von den bestehenden Ansätzen abgrenzt. Über
eine matrizenbasierte Analyse der Prozessstruktur werden die internen Wechselwir-
kungen ent�echtet und nach freien und abhängigen Variablen in Form eines Struk-
turmodells getrennt.
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Weiterhin hat die Parameteranalyse erkennen lassen, dass eine alleinige Bewertung
über die Systeme�zienz nicht ausreichend ist und die Gesamtkosten nicht vernach-
lässigt werden dürfen. Besteht hier keine Einschränkung, würde die Stack�äche kon-
tinuierlich erweitert und somit die Brennsto�zelle bei geringen Stromdichten und
guter E�zienz betrieben werden. In diesem Fall besteht ein Kon�ikt zwischen zwei
gegensätzlichen Anforderungen an die Systemauslegung. Statt einer Maximierung
der E�zienz wird vielmehr ein geeigneter Kompromiss zwischen einer hinreichenden
Stromdichte und einem guten Systemwirkungsgrad benötigt. Dieser Kompromiss
kann manuell nur unter hohem Aufwand bestimmt werden. Daher wird im Kapi-
tel 7 ein multikriterielles Optimierungsverfahren nach dem Pareto-Prinzip für die
Bewertung der besten Prozessstruktur der Dampfreformerkonzepte eingeführt. So
können automatisch die bestmöglichen Betriebseinstellungen, die neben der Kosten-
minimierung auch die E�zienzmaximierung berücksichtigen, ermittelt werden. Als
Ergebnis kann ein geeigneter Kompromiss für die Konstruktion des Systemprototy-
pen ausgewählt werden.



Kapitel 6

Der Optimierungsansatz am

energietechnischen Beispiel

Das Studium der Fachliteratur hat gezeigt, dass die Ermittlung des optimalen Sys-
temkonzeptes bzw. der optimalen Betriebseinstellungen verfahrenstechnischer Anla-
gen weiterhin ein wichtiges Forschungsgebiet darstellt. Kommerzielle Softwarepakete
bedienen diese Aufgabenstellungen bisher nur unvollständig, insbesondere wenn es
sich um zukünftige, noch in der Entwicklung be�ndliche Prozesse handelt, sind deren
Einsatzmöglichkeiten begrenzt. Zwar ist die Verwendung moderner Rechentechnik
zur Betriebsoptimierung in Groÿkraftwerken heute Stand der Technik, allerdings �n-
det meist eine lineare Optimierung statt, welche zur Bewältigung der Rechenzeiten
deutliche Vereinfachungen hinsichtlich der Modellierung erfordert und damit Fehler
bewusst in Kauf nimmt.

In der vorliegenden Arbeit wird für die Prozessoptimierung eines Brennsto�zel-
lensystems ein robuster, e�zienter Modellansatz aus der Systemverfahrenstechnik
eingesetzt. Trotz verschiedener nichtlinearer Erweiterungen und der Verwendung ei-
nes rechenintensiven, multikriteriellen Optimierungsverfahrens ist der Algorithmus
ohne Einschränkungen der Modellierungsgenauigkeit auf einem Standardcomputer
lösbar.

Die von Strelow ursprünglich für Erdgasnetze entwickelte Methodik basiert auf
einem sogenannten Matrixmodell [Str96], einem linearen Matrizengleichungssystem
zur Beschreibung und Bilanzierung der Prozessstruktur und einem eigenständigen
Funktions- und Kostenmodell für die Beschreibung der verfahrenstechnischen An-
lagenkomponenten. Das Berechnungsverfahren zeichnet sich im Vergleich mit be-
stehenden Ansätzen durch seine reduzierte Rechenzeit aus. Ein weiterer Vorteil ist
die konsequente Trennung von Struktur- und Funktionsmodell des Prozesses, da
hierüber eine Übertragung des Verfahrens auf vergleichbare Anwendungen verein-
facht und nur geringfügige Anpassungen des Strukturmodells erforderlich werden.
Dadurch ist es möglich unterschiedliche, interessante Systemkonzepte schon wäh-
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rend der Vorstudie zu analysieren und über den Variantenvergleich die geeignete
Verfahrensstruktur auszuwählen.

In diesem Kapitel soll der Optimierungsalgorithmus am Beispiel eines konventio-
nellen Heizkraftprozesses mit zweistu�ger Dampfentnahme (vgl. Abb. 6.1) erläutert
werden. Die Darstellung konzentriert sich auf die Entwicklung eines Struktur- und
Ver�echtungsmodells für die Anlage und analysiert das Optimierungsproblem mit ei-
nem Zahlenbeispiel aus [Dit95]. Erst im nachfolgenden Kapitel 7 wird die vorgestellte
Methodik für die Entwicklung und Optimierung eines SOFC-Systems herangezogen.

Vorstellung am Beispiel eines klassischen Heizkraftwerkes

Ein klassisches Heizkraftwerk hat neben der Wärmeversorgung auch die Aufga-
be Elektroenergie über die sogenannte Kraft-Wärme-Kopplung (KWK) bereitzu-
stellen. Die Prozessführung orientiert sich dabei am konventionellen Clausius-

Rankine Dampfkraftprozess, wobei für die Dampfauskopplung eine spezielle Ent-
nahmedampfturbine eingesetzt wird. Darüber kann eine Anpassung der Entnahme-
(pE) und Gegendrücke (pG) auf den Wärmebedarf (Q̇H) erfolgen, indem in einer
zweistu�gen Dampfauskopplung die Rücklauftemperatur (tR) des Heiÿwassers auf
eine gewünschte Vorlauftemperatur (tV ) angehoben wird. Gleichzeitig wird mecha-
nische Energie aus der Turbine mit dem angekoppelten Generator zu elektrischer
Nutzleistung (Pel) gewandelt.

DE
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Abbildung 6.1: Prozess�ussdiagramm (PFD) eines Heizkraftwerkes mit zweistu�ger
Dampfauskopplung für die Wärmeversorgung aus [Dit95].
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Unter diesen Voraussetzungen stellt sich die Optimierungsaufgabe, die Entnahme-
und Gegendrücke im Betrieb so einzustellen, dass gleichzeitig die maximale elektri-
sche Nutzleistung abgegeben werden kann.

6.1 Gesamtmodells zur Betriebsoptimierung

Eine allgemeine Beschreibung zur Vorgehensweise des Optimierungsmodells zeigt
das Schema in Abb. 6.2. Es wird deutlich, dass das Gesamtmodell aus mehreren
voneinander unabhängigen Teilmodellen besteht, welche im iterativen Optimierungs-
ablauf nacheinander berechnet werden.

Zur Modellgenerierung sind Informationen über die Prozessstruktur und tech-
nische bzw. kostenrelevante Parameter der Maschinen und Apparate (Prozessein-
heiten) des Systems erforderlich. Anhand dieser Daten werden die Modelle für
Struktur, Ver�echtung, Funktion und Kosten abgeleitet und in der mathemati-
schen Programmumgebung Matlab R© implementiert. Für die robuste, numerische
Optimierung hat sich ein genetischer Algorithmus aus der �Global Optimization�-
Programmbibliothek bewährt.

Die bereits angesprochene, vorteilhafte Trennung von Struktur und Funktion wird
durch die Einführung eines Modells zur Beschreibung der systemseitigen Wechsel-
wirkungen innerhalb des Systems erreicht. Dieses sogenannte Strukturmodell be-
schreibt die Kopplungen und Interaktionen zwischen den Prozesseinheiten. Aus der
vorzugebenden Struktur, z.B. einem PFD, wird das Modell nach mehreren Abstrak-
tionsschritten abgeleitet. Dabei werden alle Ströme oder Flussgröÿen bilanziert und
in einem Matrizengleichungssystem, nachfolgend bezeichnet als Ver�echtungsbilanz,
zusammenfasst. Wie anschlieÿend gezeigt wird, ist dies ausreichend, um alle system-
technischen Wechselwirkungen zu erfassen und gleichzeitig die Optimierungsaufgabe
deutlich zu vereinfachen. Entsprechend werden nur die bilanzierten Flussgröÿen als
Variablen der Funktions- und Kostenmodelle ausgewählt und indirekt in der Opti-
mierungsfunktionen berücksichtigt.

Entscheidend ist, dass vorher eine Trennung der Variablen im Ver�echtungsmo-

dell durchgeführt wird. Dieses Modell entsteht durch elementare Matrizenumfor-
mungen aus dem Strukturmodell. Dabei werden alle Optimierungsvariablen in eine
Untermenge frei wählbarer Entscheidungsvariablen (xE) sowie eine Untermenge ab-
hängiger Folgegröÿen (xF ) unterteilt. Die modi�zierte Matrizengleichung des Ver-
�echtungsmodells stellt damit einen mathematischen Zusammenhang zwischen den
freien und abhängigen Optimierungsvariablen her. Während der Optimierung wer-
den die freien Variablen innerhalb festgelegter Grenzen variiert, anschlieÿend sind,
nach Auswertung der modi�zierten Matrizengleichung, die abhängigen Variablen
verfügbar. Aus dem Ver�echtungsmodell lässt sich ebenfalls der Freiheitsgrad des
Systems, d.h. die Dimension der Optimierungsaufgabe, ermitteln.
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- Optimale Betriebsvariablen hinsichtlich der 
  Zielfunktion/-en für die Prozessstruktur 

Beschreibung

Abbildung 6.2: Allgemeine Vorgehensbeschreibung des Gesamtmodells.

Basierend auf dem Ver�echtungsmodell beschreibt das Funktionsmodell nun das
Verhalten der Prozesseinheiten. Grundsätzlich kann dies sowohl mit physikalisch ex-
akten, hochaufgelösten Modellen als auch mit vereinfachten �Black-Box�-Modellen
erfolgen. Eine Alternative zur Verkürzung der Rechenzeit bei gleichzeitig hoher Ge-
nauigkeit bieten auch statistische Modelle aus Messdaten die in Form von Kennfel-
dern implementiert werden können [Str97]. Hier liegt ein wesentlicher Vorteil gegen-
über der üblichen Vorgehensweise bei der Prozessoptimierung [MBR86]. Dort wird
die Funktion der Prozesseinheiten nämlich über mehrere nichtlineare Gleichungs-
und Ungleichungsnebenbedingungen der Zielfunktion abgebildet, mit der Folge ei-
nes di�zilen Konvergenzverhaltens.

Falls erforderlich, kann für die Abschätzung der Gesamtkosten ein Kostenmodell

herangezogen werden. Es ermittelt aus kostenrelevanten Prozessgröÿen, wie z.B.
Baugröÿe oder Durchsatz, die Investitions- und Betriebskosten des Systems. Da alle
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Tabelle 6.1: Unterscheidung von Ein�ussgröÿen eines Optimierungsproblems

Ein�ussgröÿe Symbol Anwendungen

Betriebs- bzw. Prozessvariable xi LP, NLP

Strukturvariable yj IP, MIP, MINLP

Entwurfs- bzw. Geometrievariable zk LP, NLP

prozessrelevante Sto�werte div. alle

physikalische Konstanten / Parameter div. alle

Kosten auf Basis des Funktionsmodells errechnet werden, wird die E�zienz des
Systems in der Betriebskostenbewertung ebenfalls berücksichtigt.

Diese Prozedur wird nun in der angedeuteten Reihenfolge durchlaufen. Der über-
geordnete Optimierungsalgorithmus verändert dabei solange die freien Variablen und
berechnet deren Auswirkungen auf Funktions- und Kostenmodelle, bis die Zielfunk-
tion ein Optimum aufweist. Dabei können auch mehrere, gegeneinander gerichtete
Ziele mit einem MOP-Verfahren bewertet werden. Im Ergebnis sind die optimalen
Betriebseinstellungen, die sogenannten Prozessvariablen, für das System verfügbar.

6.1.1 Systematik der Variablen und Parameter

In der Literatur �nden sich teilweise missverständliche Bezeichnungen für das Varia-
blensystem des Optimierungsproblems [MYP05]. Nachfolgend werden deshalb wich-
tige veränderliche Gröÿen eines Prozessoptimierungsproblems vorgestellt.

Als Betriebs- oder auch Prozessvariable werden in der Verfahrenstechnik konti-
nuierliche veränderliche Gröÿen chemisch-physikalischer Art bezeichnet. Sie charak-
terisieren die Intensität eines Prozesses. Da Sie entweder direkt oder indirekt auf
den Prozessablauf bzw. die Funktion einzelner Einheiten wirken, sind sie wichtig
für die Prozesssteuerung und werden oft als Steuervariable ausgewählt [Gru84]. In
der Literatur werden diese Variablen etwas irreführend auch als Betriebsparameter
bezeichnet.

Dagegen beschreibt die Strukturvariable den Aufbau des Gesamtprozesses aus
mehreren Prozesseinheiten. In der gemischt-ganzzahligen Optimierung (MIP) wer-
den mit Hilfe binärer Strukturvariablen verschiedene Prozesskon�gurationen in der
Zielfunktion berücksichtigt.

Eine Konstruktionsvariable wiederum beschreibt detailliert den Aufbau einer Pro-
zesseinheit, wie beispielsweise die Fläche eines Wärmeübertragers. Diese Variablen
sind Grundlage der Designoptimierung (vgl. Kap. 3.2.2).
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In jedem verfahrenstechnischen Modell sind thermochemische Sto�datenmodelle zur
Bilanzierung oder zur Beschreibung prozessrelevanter Zusammenhänge nötig. Ge-
bräuchlich ist eine Darstellung der Sto�werte als Polynomfunktion ihrer energeti-
schen Zustandsgröÿen. Das dieser Arbeit zugrundeliegende Sto�datenmodell wurde
bereits erläutert.

Konstante, unveränderliche Gröÿen werden als Parameter bezeichnet. Ihr Ein-
�uss auf die Zielfunktion kann anhand einer Parameterstudie oder mit einer Sensi-
tivitätsanalyse untersucht werden. In der Prozesssimulation werden Konstruktions-
variablen oft als Konstanten de�niert, da selten ortsaufgelöste Funktionsmodelle in
dieser frühen Entwicklungsphase verwendet werden. Auch die Kostenabschätzung
basiert hauptsächlich auf vorab ausgewählten Kostenparametern.

Aus dem gesamten Variablenvorrat ist nur ein Teil unabhängig und damit inner-
halb bestimmter Grenzen frei variierbar. Diese Untermenge wird als unabhängige
oder freie Variablen bezeichnet. In der Optimierung spricht man auch von Entschei-
dungsgröÿen. Der Rest des Variablenvorrates ist über Verknüpfungsbeziehungen in
Form von Gleichungen abhängig von den freien Variablen. Daher spricht man bei
diesem Teil des Variablenvorrates auch von abhängigen Variablen oder Folgegröÿen.

Auswahl der Prozessvariablen

Aufgrund der groÿen Zahl an Prozesseinheiten und deren enger Verknüpfungen in-
nerhalb einer verfahrenstechnischen Anlage besitzt ein solches System eine Vielzahl
chemisch-physikalischer Variablen zur Charakterisierung des Betriebsverhaltens. Ty-
pische messbare Prozessvariablen sind z.B. die Ein- und Ausgangsströme der Sys-
temkomponenten sowie deren Zustandsgröÿen für Temperatur, Druck, Volumen oder
die Zusammensetzung. Diese Prozessvariablen sind allerdings über Ver�echtungsbe-
ziehungen untereinander verknüpft, insbesondere wenn verschiedene Ströme intern
wieder zurückgeführt werden.

Die Auswahl der richtigen, prozessrelevanten Variablen für die Systemoptimierung
stellt dementsprechend eine Herausforderung für die Modellierung dar. So besteht
beispielsweise die Gefahr, dass nicht das globale sondern ein lokales Optimum ermit-
telt wird, falls der Optimierungsraum unvollständig oder falsch beschrieben wird.
Während Blass [Bla97] davon ausgeht, dass sämtliche unabhängigen Variablen an-
hand der Erfahrung des Anwenders auszuwählen sind, wird im Anschluss dargestellt,
dass diese nach der Methode der unterbestimmten Ver�echtungsbilanzen auch aus
dem Strukturmodell zu ermitteln sind.

Um die Variablenauswahl zu vereinfachen, macht sich der ausgewählte Optimie-
rungsansatz die Tatsache zu Nutze, dass die Zustandsgröÿen alleine über die jeweils
einwirkenden Massen- und Energieströmen zu beein�ussen sind. Demzufolge wer-
den im Variablensystem nur Flussgröÿen berücksichtigt, welche in sto�icher oder
energetischer Wechselwirkung mit den Prozesseinheiten stehen und damit auch eine
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Relevanz für die Prozesssteuerung besitzen. Aus dieser Bilanzierung der Erhaltungs-
gröÿen Masse und Energie ist anschlieÿend eine Analyse sekundärer Zustandsgrö-
ÿen für die Prozesscharakterisierung bzw. eine Bewertung des Prozesses über einen
Wirkungs- bzw. Gütegrad oder eine Kostenschätzung möglich.

6.1.2 Bilanzierung der Flussgröÿen

Die Bilanzgleichungen sind ein unverzichtbarer Bestandteil jedes Prozessmodells.
Für die Systemanalyse werden in Abhängigkeit der Zustandsänderung die Erhal-
tungsgröÿen Masse, Energie oder Impuls eines Bilanzraumes untersucht und für die
Bewertung herangezogen. Im mathematischen Sinn reduzieren diese zusätzlichen
Modellgleichungen den Freiheitsgrad des Gleichungssystems.

Im Falle eines stationären Prozesses ohne zeitliche Änderung der Masse (mS)
oder der Energie (ES) des Systems vereinfachen sich die Bilanzgleichungen und die
Summe der zugeführten und abgeführten Massen(ṁi)- oder Energieströme (Ėi) über
die Bilanzgrenze muss Null ergeben.

dmS

d τ
= 0 =

k∑
i=1

ṁi (6.1)

d ES
d τ

= 0 =
k∑
i=1

Ės,i +
n∑
j=1

Ėn,j =
k∑
i=1

Ḣi +
n∑
j=1

(
Pj + Q̇j

)
(6.2)

In der Energiestrombilanz wird nach sto�gebundenen (Ės), wie z.B. Enthalpieströ-
men (Ḣi), und nichtsto�gebundenen Energieströmen (Ėn), welche auf die Prozess-
gröÿen Arbeit und Wärme zurückgehen, unterschieden. Die Berechnung der Ener-
gieströme ist mit einem universellen Produktansatz möglich.

Erfassung der energetischen Flussgröÿen

Im Allgemeinen kann der aus einer Wechselwirkung resultierende Energiestrom als
Produkt der zeitlichen Ableitung der extensiven und der zugehörigen intensiven
Gröÿe formuliert werden [Szü76]. In der Physik wird die strömende, zeitabhängige
extensive Gröÿe als Flussgröÿe und die treibende, den Fluss auslösende Gröÿe auch
als Potentialgröÿe bezeichnet.

Energiestrom = Flussgröÿe× Potentialgröÿe

Für relevante technische Wechselwirkungen sind in Tab. 6.2 mehrere Potential- und
Flussgröÿen aufgeführt. Masse und Energie sind additive Kenngröÿen, daher werden
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mehrere, gleichzeitig auftretende Wechselwirkungen summiert. Über das Vorzeichen
wird die Flussrichtung des jeweiligen Stromes de�niert.

Wenn im System elektrische Energie übertragen wird, bildet die Potentialdi�e-
renz der Spannung (U) die Triebkraft für den elektrischen Strom�uss (I). Diese Er-
weiterung des Prozessmodells für Systeme mit elektrochemischen Energiewandlern,
wie die Brennsto�zelle, ist für die Bilanzierung der Leistung (Pel) wichtig. Aus der
Thermodynamik ist bekannt, dass ein Wärmestrom (Q̇th) auch gleichzeitig einen
Entropiestrom hervorruft. Es bietet sich daher an, den thermischen Energiestrom
aufgrund einer Temperaturdi�erenz im System über das Produkt aus Entropiestrom
(Ṡ) und Temperaturdi�erenz in der Energiebilanz zu berücksichtigen. Auftretende
mechanische Wechselwirkungen in Form von Verdichtungs- oder technischer Arbeit
können nach diesem Produktansatz aus der Änderung des Durchsatzes und des zu-
gehörigen Druckes beschrieben werden. Schlieÿlich wird auch für o�ene Systeme der
sto�gebundene Energietransport als Produkt aus der zeitlichen Änderung der ex-
tensiven Gröÿe, hier Massenstrom (ṁ), und der intensiven Gröÿe des chemischen
Potentials(µ) erfasst. Somit können beispielsweise Ströme mit chemischer Energie
(Ḣch) in der Anlage erfasst werden.

Wenn die internen Wechselwirkungen des Systems nach dieser Vorgabe erfasst
werden und in den Masse- oder Energiebilanzen Berücksichtigung �nden, ist es
ausreichend, dass als Prozessvariablen nur Flussgröÿen ausgewählt werden. Eine
Berechnung der resultierenden Zustandsgröÿen ist im nachfolgenden Auswertungs-
schritt möglich. Damit bleibt festzuhalten, dass diese faktische Reduzierung des
Variablenvorrates die Auswahl der Betriebsvariablen und damit die Dimension des
Optimierungsproblems erheblich vereinfacht. Als weiterer Vorteil hinsichtlich einer
numerischen Auswertung erweist sich der lineare Ansatz der Flussgröÿen in der Bi-
lanzgleichung.

Tabelle 6.2: Berechnung von Energieströmen für verfahrenstechnische Wechselwir-
kungen als Produkt aus Fluss- und zugehöriger Potentialgröÿe.

Wechselwirkung Flussgröÿe Potentialgröÿe Energiestrom

Elektrostatisch el. Strom - I el. Spannung - U Pel =
∫
IdU

Thermisch Entropiestrom - Ṡ Temperatur - T Q̇th =
∫
ṠthdT

Mechanisch Volumenstrom - ṁ
ρ

Druck - p Pme = ṁ
∫

1
ρ
dp

Sto�ich Massenstrom - ṁ ch. Potential - µ Ḣch = ṁ
∫
dµ
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Freiheitsgrad der Optimierung

Nach Auswahl der Optimierungsvariablen und Ermittlung der Bilanzgleichungen
lässt sich auch der Freiheitsgrad bzw. die Dimension des Optimierungsproblems ab-
leiten. Falls die Gesamtzahl der variablen Flussgröÿen die Zahl der unabhängigen
Bilanzgleichungen übersteigt, spricht man von einem unterbestimmten Gleichungs-
system. Dieses ist nur dann lösbar, wenn eine Anzahl der Variablen entsprechend
dem Freiheitsgrad des Systems festgesetzt wird.

Blass de�niert den Freiheitsgrad wie folgt: �Die Gesamtzahl (F ) der unabhängi-
gen Variablen ergibt sich aus der Di�erenz der Gesamtheit der Variablen (V ) und der

Zahl der unabhängigen Bedingungen (G), die in Gleichungsform vorliegen� [Bla97].

F = V−G (6.3)

6.2 Das Strukturmodell der Bilanzgleichungen

Das System aus Bilanzgleichungen für Masse und Energie der Prozesseinheiten bil-
det die Grundlage für das Modell der Prozessstruktur. Dieses ver�ochtene System
aus linearen Gleichungen beschreibt in mathematischer Form die Verknüpfungen
und Wechselwirkungen innerhalb des verfahrenstechnischen Prozesses und zwar un-
abhängig vom Funktionsmodell der Komponenten. Anschlieÿend werden über diese
Bilanzgleichungen alle wichtigen Zustandsgröÿen zur Beurteilung des Prozesses ab-
geleitet, wobei die Tatsache genutzt wird, dass sich Zustandsgröÿen (z.B. Druck,
Temperatur, usw.) in technischen Systemen nur über durchgesetzte oder wechselsei-
tige Energie- oder Massenströme beein�ussen lassen.

Die in der Literatur übliche Kombination von Struktur und Funktion (z.B. [MBR86,
CWM06]) in den Gleichungsbedingungen des Optimierungsproblems führt in der
Verfahrenstechnik mit mehreren Systemkomponenten gewöhnlich zu einem NLP,
welches aufwendigere Lösungsverfahren erfordert. Mit dem vorliegenden Ansatz wer-
den die Struktur und damit auch der Charakter des Optimierungsproblems im ers-
ten Schritt alleinig über lineare Bilanzgleichungen beschrieben, auf deren Basis die
nichtlinearen Funktionsmodelle berechnet werden. Wie bereits erwähnt, liegt der
Vorteil dieses Ansatzes in einer reduzierten Anzahl an Optimierungsvariablen bei
gleichzeitig unbeschränkter Auswahl der nichtlinearen Funktionsmodelle.

Zusätzlich wird mit dem Verfahren der unterbestimmten Ver�echtungsbilanzen
die Gesamtanzahl der Bilanzgleichungen auf ein System unabhängiger Gleichungen
reduziert. Dafür muss der Rang der Strukturmatrix bestimmt werden. Diese syste-
matische Herangehensweise vermeidet grundlegende Fehler während der Phase der
Modellbildung.



110

In diesem Abschnitt wird die systematische Überführung der Prozessstruktur in ei-
ne unterbestimmte Ver�echtungsbilanz in Form einer Matrizengleichung behandelt.
Dies gelingt sehr anschaulich, da sich komplexe verfahrenstechnische Anlagen und
Prozesse generell als Netzwerk au�assen lassen. Dies ermöglicht eine vereinheitlichte,
mathematische Darstellung der Struktur dieser Netze über die lineare Algebra.

Bilanzgrenze

(6)(5)

(1; 4)

(2; 7)

(3)BSa,Q
Fi,Fi, hm ,

Ki,Fi, hm ,

Gi,Gi, hm ,

Gi,
'

Gi, hm ,

Ei,
'

Ei, hm ,

Ei,Ei, hm ,

Hi,H

Va,H

Ra,H

ela,P

Abbildung 6.3: Darstellung des Heizkraftwerkes als gerichteter Graph mit sieben
Knoten und zehn Kanten. Energiebilanzknoten sind weiÿ, Massebilanzknoten dage-
gen schwarz dargestellt.

6.2.1 Darstellung als gerichteter Graph

Mathematische Modelle für netzartige Strukturen in Natur und Technik, wie z.B.
elektrische Schaltungen, chemische Moleküle, Straÿen- oder Versorgungsnetze, wer-
den als Graphen bezeichnet [Tit03]. Mit den Ansätzen der Graphentheorie kann das
Strukturmodell relativ einfach in eine Matrizengleichung und damit in eine �rechner-
verständliche� Form überführt werden. Weiterhin besteht dadurch die Möglichkeit,
die Methoden der linearen Algebra für die Strukturanalyse bzw. Modi�kation der
Prozessstruktur zu nutzen.

Wenn, wie in Abb. 6.3 für das Beispiel gezeigt, die Prozessstruktur als gerichteter
Graph mit n Knoten und m Kanten abstrahiert wird, ist diese als eine m × n -
Koe�zientenmatrix darstellbar. Dabei repräsentieren die Knoten die Prozesseinhei-
ten während Wechselwirkungen bzw. Ströme untereinander im Graphen als Kanten
dargestellt sind. Demnach enthält der Graph für das Beispiel zwei Knoten für die



111

(1)

(2)

(3)

(4)

(5)

(6)

(7)

K
n
o
te

n a,BSQ

a,elP

a,VH

a,RH

i,Ki,G
'

i,E
'

i,Hi,Gi,Ei,Fi,Gi,Ei,F H, H, H, H, H, H, H, m,  m,  m 

Abbildung 6.4: Energie- und Masse�ussplan des Heizkraftwerkes mit seinen ausge-
wählten Knotenbilanzen. Die Konnektoren zwischen den Knoten deuten die Fluss-
richtung der Wasser- und Enthalpieströme an.

Wasserbilanz in Turbine und Mischer sowie fünf weitere Knoten für Energiebilan-
zen am Dampferzeuger, der Turbine, dem Mischer und den Wärmeübertragern der
Nutzwärmeauskopplung.

Während die Turbine mit überhitztem Frischdampf (ṁi,F ) gespeist wird, ist da-
von auszugehen, dass der Heizdampf an der Entnahme (ṁi,E) und der Gegendruck-
auskopplung (ṁi,G) teilweise kondensiert und damit im Zweiphasengebiet vorliegt.
Nach der Wärmeauskopplung in den Knoten 5 und 6 liegt reines Kondensat vor,
welches wiederum dem Dampferzeuger zur Erwärmung zugeführt wird.

Als hilfreiche Darstellungsform des Strukturmodells in Matrixform verwendet
Strelow den sogenannten Massen- und Energie�ussplan. Dieser zeigt in jeder ho-
rizontalen Zeile die Massen- und Energiebilanzen des Knotens. Innere Ströme zwi-
schen den Knoten werden über gerichtete Konnektoren erfasst, äuÿere Ströme über
die Bilanzgrenze sind mit horizontalen Pfeilen visualisiert. Die Pfeile geben die Rich-
tung der Strömung an und legen das Vorzeichen in der Koe�zientenmatrix (S) fest.
Dabei kann es sich entweder um einen Energie- oder aber um einen Massenstrom
handeln. Grundsätzlich gilt für verfahrenstechnische Systeme, dass alle in Tab. 6.2
dargestellten Flussgröÿen als Variablen zur Auswahl stehen. Für das Beispiel ist der
entsprechende Flussplan der Massenströme in Abb. 6.4 dargestellt.

Das Strukturmodell als unterbestimmte Ver�echtungsbilanz

Aus der anschaulichen Darstellung des Flussplans wird nun das Strukturmodell des
Prozesses abgeleitet. Dazu werden alle Prozessvariablen zu Vektoren mit inneren xi
und äuÿeren xa Variablen zusammengefasst.
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Für das Beispiel bestehen die Vektorelemente aus den Wasserströmen und den zu-
gehörigen Enthalpieströmen der Konnektoren bzw. Bögen des Graphen.

xi =
[
ṁi,F ṁi,E ṁi,G Ḣi,F Ḣi,E Ḣi,G Ḣi,H Ḣ

′
i,E Ḣ

′
i,G Ḣi,K

]T
xa =

[
Q̇a,BS Pa,el Ḣa,V Ḣa,R

]T
Wie diese variablen Ströme nun innerhalb der Prozesseinheiten miteinander ver-
knüpft sind, wird über die Koe�zientenmatrix des Bilanzgleichungssystems ausge-
drückt. Aufgrund ihrer Eigenschaft im Sinne der Prozessstruktur wird diese Koe�-
zientenmatrix des linearen GLS, die im vorliegenden Fall auch eine Inzidenzmatrix
darstellt, als Strukturmatrix (S = [sij] ∈ Rm×n) bezeichnet. Die Vorzeichen der bi-
nären Elemente aus S richten sich nach der vorab de�nierten Richtung der j Bögen
oder Konnektoren in der graphischen Darstellung.

sij :=


+1, falls der Bogen j dem Knoten i zu�ieÿt,

−1, falls der Bogen j aus dem Knoten i ab�ieÿt,

0, wenn der Bogen und der Knoten nicht verknüpft sind.

(6.4)

Wird neben der Masse auch die Erhaltungsgröÿe Energie bilanziert, können die
Elemente der Strukturmatrix neben ihrem binären Charakter auch reelle Zahlen für
die Potentialgröÿen enthalten.

Für das idealisierte Beispiel des Heizkraftwerkes hat die innere (Si) bzw. die
äuÿere Strukturmatrix (Sa) somit folgenden Aufbau.

Si =



1 −1 −1 0 0 0 0 0 0 0

−1 1 1 0 0 0 0 0 0 0

0 0 0 −1 0 0 0 0 0 1

0 0 0 1 −1 −1 0 0 0 0

0 0 0 0 1 0 1 −1 0 0

0 0 0 0 0 1 −1 0 −1 0

0 0 0 0 0 0 0 1 1 −1



Sa =



0 0 0 0

0 0 0 0

−1 0 0 0

0 1 0 0

0 0 1 0

0 0 0 −1

0 0 0 0
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Die erweiterte Strukturmatrix (Si,a) wird aus der inneren und äuÿeren Struktur-
matrix gebildet, wobei ein Vorzeichenwechsel zu berücksichtigen ist, um das Glei-
chungssystem nicht zu verändern. Sie enthält sämtliche Informationen zum Aufbau
des Prozesses und dessen Wechselwirkungen mit den Komponenten.

Si,a =
[
Si − Sa

]

Si,a =



1 −1 −1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

−1 1 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0 0 0 −1 0 0 0 0 0 1 1 0 0 0

0 0 0 1 −1 −1 0 0 0 0 0 −1 0 0

0 0 0 0 1 0 1 −1 0 0 0 0 −1 0

0 0 0 0 0 1 −1 0 −1 0 0 0 0 1

0 0 0 0 0 0 0 1 1 −1 0 0 0 0


Das allgemeine Strukturmodell mit den Bilanzgleichungen des Heizkraftwerkes wird
nach diesen Vereinfachungen über die Matrizengleichung (6.5) beschrieben.

Si · xi = Sa · xa (6.5)

In ausmultiplizierter Schreibweise erkennt man, dass das Strukturmodell genau die
sieben Knotenbilanzen aus dem Flussplan beschreibt.



ṁi,F − ṁi,E − ṁi,G

−ṁi,F + ṁi,E + ṁi,G

−Ḣi,F + Ḣi,K

Ḣi,F − Ḣi,E − Ḣi,G

Ḣi,E + Ḣi,H − Ḣ
′
i,E

Ḣi,G − Ḣi,H − Ḣ
′
i,G

Ḣ
′
i,E + Ḣ

′
i,G − Ḣi,K


=



0

0

−Q̇a,BS

Pa,el
Ḣa,V

−Ḣa,R

0


Das Strukturmodell stellt eine unterbestimmte Ver�echtungsbilanz dar, weil auch
unter Berücksichtigung der sieben Bilanzgleichungen nicht alle Ströme ausrechnen-
bar sind. Es ist nur eindeutig lösbar, wenn die Anzahl der unbekannten Variablen
vorgegeben wird. Damit hat die Aufgabenstellung den Charakter eines Optimie-
rungsproblems.

6.3 Ableitung des Ver�echtungsmodells

Die unterbestimmte Ver�echtungsbilanz aus Gl. (6.5) wird erst lösbar, wenn eine
Anzahl unbekannter Variablen, entsprechend dem Freiheitsgrad der Optimierungs-
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aufgabe, vorgegeben wird. Die sinnvolle Auswahl bzw. die Vorgabe konkreter Werte
für diese Prozessvariablen erfordert die bereits erwähnte, gute Prozesskenntnis.

Mit einem Verfahren nach Strelow zur Trennung des Variablensystems in eine
Untermenge abhängiger und unabhängiger Variablen wird in diesem Kapitel eine Al-
ternative zur erfahrungsbasierten Auswahl der Optimierungsvariablen beschrieben.
Die Lösung, eine modi�zierte Matrizengleichung in Zeilenstufenform, wird als Ver-
�echtungsmodell bezeichnet und kann im Rahmen der Optimierungsroutine jeweils
e�zient berechnet werden.

Falls unter den Knotenbilanzgleichungen des Strukturmodells abhängige Glei-
chungen existieren, können diese durch elementare Umformungen in die Zeilenstu-
fenform gebracht und in ein System unabhängiger Gleichungen reduziert werden.
Der Rang der Matrix gibt diese minimale Anzahl der Stufen bzw. unabhängigen
Gleichungen (G) an und ist eine wichtige Kennzahl für die Ermittlung des Dimen-
sionierungsproblems nach Gl. (6.3).

rang(Si,a) = min. Anzahl unabhängiger Bilanzgleichungen (6.6)

Methode der unterbestimmten Ver�echtungsbilanzen (MduV)

Die Methode beschreibt die Überführung der erweiterten Strukturmatrix Si,a an-
hand elementarer Umformungen in die für die weitere Analyse wichtige Zeilenstu-

fenform. Aus dieser Vorgehensweise geht ebenfalls der Rang der Matrix hervor und
somit die Dimension des Optimierungsproblems.

Eine Matrix in Zeilenstufenform wird in der linearen Algebra durch folgende
Eigenschaften charakterisiert [Gra09]:

• Eine Null-Zeile, steht immer in der untersten Zeile der Matrix.

• Wenn nicht alle Elemente einer Zeile aus Nullen bestehen, ist die erste von
Null verschiedene Zahl eine Eins. Sie wird als führende Eins bezeichnet.

• Die führende Eins der unteren Zeile steht rechts von der führenden Eins der
oberen Zeile.

• Stehen über der führenden Eins in der Spalte Nullen, hat die Matrix sogar
reduzierte Zeilenstufenform.

In dieser speziellen Form ist eine einfache Trennung des Variablensystems in ab-
hängige und unabhängige Variablen ohne Veränderung der Lösungsmenge möglich.
Anhand der folgenden drei elementaren Manipulationsschritte kann man jede Matrix
in die beschriebene Zeilenstufenform überführen.
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Elementare Umformungen einer Matrix

(1) Vertauschen zweier Zeilen bzw. Spalten.
(2) Multiplikation einer Zeile bzw. Spalte mit einer Zahl 6= 0.
(3) Addition eines Vielfachen einer Zeile bzw. Spalte zu einer anderen.

In den Transformationsmatrizen für Zeile AZ und Spalte BS werden diese Umfor-
mungsschritte über einen Algorithmus sukzessive hinterlegt. Nach der Matrixmulti-
plikation mit den Transformationsmatrizen liegt die erweiterte Strukturmatrix S∗

i,a

in reduzierter Zeilenstufenform vor. In dieser speziellen Form ist eine Separation
der Variablen nach Entscheidungs- und Folgegröÿen über die sogenannte partielle
Invertierung möglich.

S∗
i,a = AZ · Si,a ·BS

S∗
i,a =



1 0 0 0 0 0 0 −1 0 −1 0 0 0 0

0 1 0 0 0 −1 0 0 −1 0 −1 0 1 0

0 0 1 0 0 −1 0 0 −1 0 0 −1 0 0

0 0 0 1 0 0 −1 0 −1 0 0 0 1 0

0 0 0 0 1 −1 1 0 0 0 −1 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 −1 −1 1

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0


︸ ︷︷ ︸

=S∗i

︸ ︷︷ ︸
=−S∗a

Für das Beispiel lässt sich nach der Umformung eine Nullzeile ermitteln. Damit
zeigt sich, dass aufgrund des Kreisprozesses einige Bilanzgleichungen voneinander
abhängig sind und für das Struktrumodell entfallen können. Die Strukturmatrix
S∗
i,a hat den Rang sechs.

Wird während der Umformung ein Spaltentausch erforderlich, müssen auch die
Elemente der Variablenvektoren miteinander getauscht werden, damit die Bilanzglei-
chung nicht verändert wird. Im Allgemeinen existieren mehrere Vertauschungsvari-
anten. Für das Beispiel wurden die Spalten Eins, Zwei, Vier und Neun untereinander
getauscht, so dass die Variablenvektoren dadurch auch in einer modi�zierten Form
(∗) vorliegen.

x∗
i =

[
ṁi,F Ḣi,K Ḣi,F Ḣ

′
i,E Ḣ

′
i,G Ḣi,G Ḣi,H ṁi,G Ḣi,E ṁi,E

]T
x∗
a =

[
Ḣa,R Pa,el Ḣa,V Q̇a,BS

]T
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Der Freiheitsgrad des Optimierungsproblems nach Gl. (6.3) beträgt acht. Mit der
partiellen Invertierung werden aus dem Variablensystem die geeigneten Entschei-
dungsgröÿen ausgewählt.

F = V − rang(S∗
i,a) = 14− 6 = 8

Partielle Invertierung - Zerlegung der Strukturbilanz

Das Ver�echtungsmodell beschreibt in mathematischer Form die Verknüpfung zwi-
schen frei wählbaren Entscheidungs- und den sich daraus abzuleitenden Folgegröÿen
des Variablensystems. Grundlage für die Separation der Variablen ist die modi�-
zierte Strukturbilanz (6.7), welche mit dem Verfahren der partiellen Invertierung in
verschiedene Untermatrizen zerlegt wird.

S∗
i · x∗

i = S∗
a · x∗

a (6.7)

Die Überführung der Strukturmatrix in die reduzierte Zeilenstufenform, ermöglicht
eine Zerlegung selbiger in Einheits(E)-, Rest(R bzw. J)- und Nullmatrizen(O). Im
Prinzip kann jede Strukturbilanz nach dem folgenden Schema zerlegt werden.



1 0 0 0 0 0 0 −1 0 −1

0 1 0 0 0 −1 0 0 −1 0

0 0 1 0 0 −1 0 0 −1 0

0 0 0 1 0 0 −1 0 −1 0

0 0 0 0 1 −1 1 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0





ṁi,F

Ḣi,K

Ḣi,F

Ḣ
′
i,E

Ḣ
′
i,G

Ḣi,G

Ḣi,H

ṁi,G

Ḣi,E

ṁi,E


=



0 0 0 0

1 0 −1 0

0 1 0 0

0 0 −1 0

1 0 0 0

1 −1 −1 1




Ḣa,R

Pa,el
Ḣa,V

Q̇a,BS



[
E Ri

O O

] [
xFi

xEi

]
=

[
J O

Ra −E

] [
xEa

xFa

]

Über die Einheitsmatrizen werden ver�ochtene Bilanzgleichungen wieder entkoppelt
und können nach der Umstellung der Matrizengleichung von den Entscheidungsgrö-
ÿen separiert werden. Entsprechend werden alle zugehörigen Elemente der jeweiligen
Variablenvektoren nach Folge- und Entscheidungsgröÿen klassi�ziert.
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Für das Beispiel wird das Gleichungssystem oberhalb der 6. Zeile getrennt, darüber
steht eine Einheitsmatrix. Nach der Umformung ist die Gesamtenergiebilanz in Zeile
sechs erkennbar.

Zeile 1-5: E · xFi + Ri · xEi = J · xEa + O · xFa
Zeile 6: O · xFi + O · xEi = Ra · xEa − E · xFa

(6.8)

Nach Umstellung der 6. Zeile werden die Teilmatrizen und Vektoren der Matrizen-
gleichung wieder zusammengefasst.

Zeile 1-5: E · xFi − O · xFa = J · xEa − Ri · xEi
Zeile 6: O · xFi + E · xFa = Ra · xEa + O · xEi

(6.9)

Als Ergebnis dieser Umformung entsteht das allgemeine Ver�echtungsmodell (6.10a).
Diese modi�zierte Strukturbilanz unterscheidet das Variablensystem in Entscheidungs-
(xE) und Folgegröÿen (xF ).

[
E O

O E

] [
xFi

xFa

]
=

[
J

Ra

]
xEa −

[
Ri

O

]
xEi

E · xF = SE
a · xEa − SE

i · xEi

(6.10a)

Nun liegen die Strukturmatrizen der äuÿeren (SE
a ) und inneren Ströme (SE

i ) in
modi�zierter Form vor. Auch der Vektor der Folgegröÿen kann, wie in diesem Fall,
äuÿere Folgevariablen enthalten, welche mit der Gesamtbilanz zu bestimmen sind.

Für das ausgewählte Beispiel besitzt der Vektor der inneren Entscheidungsgröÿen
(xEi ) die Dimension fünf - es handelt sich um ein fünfdimensionales Optimierungs-
problem. Die gilt allerdings nur, wenn alle äuÿeren Entscheidungsgröÿen (xEa ) aus
der Aufgabenstellung bekannt sind.

xEi =


Ḣi,G

Ḣi,H

ṁi,G

Ḣi,E

ṁi,E

 xEa =

 Ḣa,R

Pa,el
Ḣa,V
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Eine Optimierung kann durch die Variation der Masse- und Energieströme der inne-
ren Entscheidungsgröÿen erfolgen, weil alle Folgegröÿen als Funktion der Entschei-
dungsgröÿen darstellbar sind. Das Ver�echtungsmodell hat für das Anwendungsbei-
spiel den folgenden Aufbau

xF =



ṁi,F

Ḣi,K

Ḣi,F

Ḣ
′
i,E

Ḣ
′
i,G

Q̇a,BS


=



ṁi,G + ṁi,E

Ḣa,R − Ḣa,V + Ḣi,G + Ḣi,E

Pa,el + Ḣi,G + Ḣi,E

−Ḣa,V + Ḣi,H + Ḣi,E

Ḣa,R + Ḣi,G − Ḣi,H

−Ḣa,R + Pa,el + Ḣa,V


(6.10b)

Im Anhang werden die Teilschritte für die Entwicklung des Ver�echtungsmodells
ausführlicher vorgestellt.

6.4 Prozessoptimierung des Beispiels

Nach der Ableitung des Struktur- und Ver�echtungsmodells für das Heizkraftwerk
wird nun auf dessen Betriebsoptimierung eingegangen. Die Analyse der Prozessstruk-
tur zuvor hat ergeben, dass insgesamt acht Entscheidungsgröÿen für die Optimierung
vorzugeben sind, damit alle Masse- und Energieströme daraus abzuleiten sind. Aus
den Angaben der Aufgabenstellung kann dieser Freiheitsgrad reduziert werden.

Problemstellung des Anwendungsbeispiels 8.6 aus [Dit95]

Für die Wärmeversorgung einer Kommune soll ein Heizwasserrücklaufstrom (ṁH =

2000 t/h) mittels zweistu�ger Dampfauskopplung aus einer Turbine von tR = 70◦C
auf eine Vorlauftemperatur von tV = 135◦C erwärmt werden (vgl. Abb. 6.1). Die
beiden Kondensationswärmeübertrager sollen im Betrieb eine minimale Grädigkeit
von ∆T = 5K aufweisen. Aus der Angabe der Vorlauftemperatur des Heizwassers
kann über die erforderliche Sättigungstemperatur tE = tS(pE) = tV + ∆T = 140◦C
und auch der Entnahmedruck pE = 0, 36 MPa im Kondensationsgebiet der Turbine
bestimmt werden.

Nach dem Dampferzeuger besitzt der überhitzte Frischdampf eine Temperatur
von tF = 500◦C bei einem Druck von pF = 10 MPa. Mit Hilfe der IAPWS - Was-
serdampftafeln1 kann die zugehörige spezi�sche Enthalpie des Dampfes von 3375
kJ/kg ermittelt werden. Unter Annahme einer isentropen Entspannung (sF = sE)
des Dampfes in der Turbine hat das Gemisch am Eintritt in den Wärmeübertrager
eine spezi�sche Enthalpie von hE = 2597 kJ/kg.

1Berechnung mit der FluidEXL-LibIF97 Bibliothek der Hochschule Zittau
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Nun stellt sich die Frage nach dem einzustellenden Gegendruck am Ausgang der
Turbine (pG), wenn einerseits der Wärmebedarf (Q̇H) erfüllt und andererseits die
elektrische Nutzleistung (Pa,el) maximal wird. Für diese Fragestellung wird als Ziel-
funktion die Stromkennzahl σ als klassische energetische Bewertungsgröÿe aus der
Kraft-Wärme-Kopplung genutzt.

σ =
elektrische Nettoleistung
thermische Nutzleistung

=
Pa,el

Q̇H

(6.11)

Reduzierung des Freiheitsgrades für die Visualisierung

Auf Basis der ermittelten Variablen und der Zielfunktion kann mit einem geeigne-
ten Algorithmus eine Maximierung der Stromkennzahl erfolgen. Allerdings ist eine
mehrdimensionale Optimierung graphisch nur schwer darstellbar, dementsprechend
sind in dem Rechenbeispiel aus [Dit95] mehrere zusätzliche Modellgleichungen und
Hinweise gegeben, welche den Freiheitsgrad des Problems auf eine darstellbare Di-
mension reduzieren. Damit die Ergebnisse mit denen der Beispielrechnung vergleich-
bar sind, wird nun das Ver�echtungsmodell entsprechend vereinfacht.

Aus der Aufgabenstellung sind die Temperaturen von Vor- und Rücklauf bekannt.
Bei Annahme eines Wasserdruck von 0,4 MPa können die Enthalpieströme Ḣa,V und
Ḣa,R sowie der Heizbedarf der Kommume von Q̇H = 152, 5 MW errechnet werden.
Mit diesen Vorgaben reduziert sich die Anzahl der äuÿeren Entscheidungsgröÿen
(xEa ) auf die elektrische Nettoleistung als einzige unabhängige Gröÿe. Allerdings
kann auch diese Leistung als Funktion der inneren Entscheidungsvariablen darge-
stellt werden, wodurch auch diese äuÿere Variable als Unbekannte ausscheidet.

Pa,el = ṁi,E (hi,F − hi,E) + ṁi,G (hi,F − hi,G) (6.12)

Die Zielfunktion (σ) ist damit als Funktion der inneren Entscheidungsgröÿen und
der Modellparameter darstellbar σ = f(xEi ).

Aus der Vorgabe der beiden Entnahmedampfströme ṁi,E und ṁi,G berechnet
sich über die Ver�echtungsbilanz die Frischdampfmenge ṁi,F der Turbine. Techni-
sche Randbedingungen geben hier die oberen und unteren Grenzen dieser Masse-
ströme vor. In dem Beispiel ist der Heizbedarf konstant. Daher würde im Falle einer
Maximierung der Stromkennzahl immer die Obergrenze der inneren Dampfmassen-
ströme, bei gleichzeitigem Minimum des Gegendrucks pG zur Wärmeauskopplung,
ausgewählt werden, weil somit die elektrische Nutzleistung maximal wäre. Im Bei-
spiel wird aus diesem Grund das Wärmeverhältnis χ der Entnahmedampfströme bei
cp =konstant über die Temperaturniveaus der beiden Wärmeübertrager de�niert.
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χ =
Q̇i,G

Q̇i,E

=
ṁi,G

(
hi,G − h

′
i,G

)
ṁi,E

(
hi,E − h

′
i,E

) =
t1 − t0
t2 − t1

(6.13)

Mit dem Heizbedarf (Q̇H) des Kraftwerkes als Funktion der inneren Variablen

Q̇H = ṁi,E

(
hi,E − h

′

i,E

)
+ ṁi,G

(
hi,G − h

′

i,G

)
(6.14)

können mittels Gl. (6.13) auch die Dampfmasseströme als Funktion der Entnahme-
temperaturen (tG bzw. tE) dargestellt werden.

ṁi,E =
Q̇H

(1 + χ) ·
(
hi,E − h

′
i,E

) (6.15)

Letztendlich sind somit auch die Dampfmasseströme als funktionale, abhängige Grö-
ÿen der Gegendrucktemperatur formuliert und entfallen als freie Variablen des Ver-
�echtungsmodells. Weiterhin ist aus den freien Variablen für die Bilanzierung des
zweiten Wärmeübertragers der Enthalpiestrom des Heizwasserstromes (Ḣi,H) an-
zugeben. Hier kann unter Zuhilfenahme der Kondensationstemperatur und der mi-
nimalen Grädigkeit die Zwischentemperatur tZ = tG + ∆T und dadurch dessen
spezi�sche Enthalpie (hi,H) aus der Gegendrucktemperatur errechnet werden.

Als letzte freie Variable bleibt die spezi�sche Enthalpie des Gegendruckdampfes
(hi,G) übrig. Im Ergebnis konnte damit gezeigt werden, dass das mehrdimensionale
Beispiel anhand der eingeführten Gleichungen bzw. zusätzlicher Angaben alleinig als
Funktion der Gegendrucktemperatur tG = t1 formuliert werden kann. Damit kann
ein eindimensionales Optimierungsverfahren für die numerische Lösung verwendet
werden.

σ = f(tG)→ max
tG

(6.16)

Numerische Optimierung mit der Fibunacci-Suche

Nach der Reduzierung des Freiheitsgrades auf die Gegendrucktemperatur kann die
Zielfunktion in Abbildung 6.5 dargestellt werden. Die Stromkennzahl σ = f(tG) hat
einen unimodalen Charakter, d.h. es existiert nur ein lokales Optimum im unter-
suchten Intervall. Dieses soll nun mit einem geeigneten numerischen Suchverfahren
ermittelt werden.
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Abbildung 6.5: Stromkennzahl σ als Funktion der Kondensationstemperatur tG. An-
gedeutet wird der Ablauf der iterativen Fibunacci-Suche.

Ein e�zientes Suchverfahren mit schneller Konvergenz basiert auf der Fibunacci2-
Zahlenfolge. Diese Zahlenfolge wird bei der sogenannten Fibunacci-Suche [GHK+78]
genutzt, um das Suchintervall systematisch zu verringern, bis eine festgelegte Genau-
igkeit im Ergebnis erreicht wird. In jedem Iterationsschritt des Verfahrens müssen
die Zielfunktionswerte ermittelt und gegenüber dem vorherigen Rechenschritt bewer-
tet werden. Aus diesem Vergleich leitet sich die neue Suchrichtung des Verfahrens
ab. Im Vergleich mit bekannteren Verfahren wie dem Bisektionsverfahren [Kno03],
wo jeweils nur das Intervall halbiert wird, benötigt die Fibunacci-Suche weniger
Suchschritte. Das Suchverfahren wird im Anhang A.5 noch einmal vorgestellt.

Tabelle 6.3: Optimierung des Beispiel nach dem Fibunacci-Verfahren mit M = 15.

Schritt 1. 2. 3. 4. 5. 6. 7.

tG [◦C] 80 95,28 104,72 110,56 101,12 106,95 108,39
σ [%] 40,04 42,92 43,477 43,417 43,361 43,49 43,476

8. 9. 10. 11. 12. 13. 14. 15.

106,10 106,25 105,78 106,29 106,425 106,50 106,55 106,48
43,491 43,49 43,489 43,491 43,4912 43,49125 43,4912 43,4913

2Leonardo Fibunacci (1180 - 1124), Rechenmeister in Pisa, gilt als bedeutendster Mathematiker

des Mittelalters.
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Bilanzgrenze

(6)(5)

(1; 4)

(2; 7)

(3)

MW 218,8Q BSa, 

258,1MWH  kg/s; 76,5m Fi,Fi,  

MW 39,3H Ki,  MW  24,6H Gi,
' 

MW 14,7H Ei,
' 

93,8MWH

kg/s 36,1m

Ei,

Ei,








MW 236,4H Hi, 

MW 315,5H Va, 

162,9MWH Ra, 

MW 66,3P ela, 

98,0MWH  kg/s; 40,4m Gi,Gi,  

Abbildung 6.6: Energie- und Masseströme des Beispiels nach der Optimierung.

Tabelle 6.3 fasst die Ergebnisse des Suchverfahren für das Beispiel zusammen. Um
eine Genauigkeit der Lösung von ε < 0, 025 zu erreichen sind die Fibunacci-Zahlen
F15 = 610 einzusetzen. Dementsprechend beträgt die Abweichung der Gegendruck-
temperatur nach 15 Iterationen ε = tG−tG,15 = 0, 005K. Die Stromkennzahl erreicht
ein Maximum bei σmax = 43, 4913% mit tG,15 = 106, 48◦C. Anhand der Dampftafeln
leitet sich der einzustellende Gegendruck am Turbinenaustritt mit pG = 0, 127MPa
ab. Der Ablauf des iterativen Suchprozesses ist auch in Abbildung 6.5 angedeutet.

Nach der Ermittlung der Gegendrucktemperatur (tG,14) lassen sich für die System-
analyse alle Energie- und Masseströme des Heizkraftwerkes als Folgegröÿen aus dem
Ver�echtungsmodell (6.10b) bestimmen.

xF =



ṁi,F

Ḣi,K

Ḣi,F

Ḣ
′
i,E

Ḣ
′
i,G

Q̇a,BS


=



76, 48 kg/s

39, 30MW

258, 13MW

14, 73MW

24, 57MW

218, 83MW


In der Darstellung des Netzplanes (Abb. 6.6) sind die zugehörigen Zahlenwerte aller
Flussgröÿen eingezeichnet. Damit konnte in diesem Abschnitt nach der Herleitung
auch die praktische Anwendbarkeit des Optimierungsansatzes auf das �ktive Beispiel
aus der Energietechnik demonstriert werden.



Kapitel 7

Ein- und multikriterielle

Parametersynthese am Beispiel

Die grundlegende Fragestellung dieser Arbeit, die Synthese einer bestmöglichen Pro-
zesskon�guration für di�erente SOFC-Anforderungen, konnte zu Beginn der Arbeit
in der Fachliteratur als aktuelle Forschungsaufgabe identi�ziert werden. Weiter wur-
den unter Kapitel 5.3 unterschiedliche Prozesskonzepte für zwei typische SOFC-
Anwendungen unter hohem Aufwand nach der Methode des Variantenvergleichs
analysiert, und hinsichtlich ihrer thermodynamischen E�zienz mit dem bewährten
Prozesssimulationsmodell bewertet.

Allerdings wurde aus den Beispielen auch die begrenzte Eignung des Varianten-
vergleiches für die Lösung dieser Fragestellung deutlich. Daraus konnten wichtige
und weiterführende Anforderungen für die Auslegung von Brennsto�zellensystemen
abgeleitet werden. Im Wesentlichen zählen dazu die Nutzung numerischer Opti-
mierungsmethoden für eine Verringerung des manuellen Berechnungsaufwandes bei
Parameterstudien sowie die Berücksichtigung weiterer Bewertungskriterien, wie z.B.
die der anfallenden Anlagenkosten. Nach einer Einführung der Optimierungsmetho-
dik im vorherigen Abschnitt wird das Vorgehen zur Parametersynthese in diesem
Abschnitt auf Brennsto�zellensysteme beispielhaft angewandt. Abb. 7.1 fasst den
Vorgehensablauf zur Parameteroptimierung noch einmal zusammen. Während die
Modelle auf der Funktions- und Kostenebene teilweise aus der Literatur bekannt
sind, sind die Modelle zur Prozessstruktur eine wesentliche Neuerung im Vergleich
mit bekannten Optimierungsmethoden. Da die Entscheidungsvariablen (xE) nur auf
der Stukturebene auftreten, vereinfacht sich das Optimierungsproblem deutlich.

Um die Diskussion der Optimierungsmethodik transparent und vergleichbar zu
gestalten, wird bei der Vorstellung dieser neuartigen Vorgehensweise auf die Prozess-
strukturen der SOFC-Konzepte V1, V3 und V4 aus dem KWK-Variantenvergleich
(vgl. Kap. 5.2) zurückgegri�en. Diese KWK-Konzepte besitzen jeweils die gleiche
Prozessstruktur, verwenden allerdings unterschiedliche Brennsto�e. Beim thermo-
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Abbildung 7.1: Prinzipablauf der in Kap. 6 eingeführten Optimierungsmethodik. Die
Darstellung zeigt die hierarchische Trennung der unterschiedlichen Modellebenen
und Abläufe, welche die numerische Optimierung erheblich vereinfacht.

dynamischen Variantenvergleich konnten für diese Prozessstruktur die jeweils besten
Systemwirkungsgrade mit bis zu 50% erreicht werden.

Auf Grundlage des Prozess�ussdiagramms (PFD) werden über die Methode der
unterbestimmten Ver�echtungsbilanzen (MduV) die freien und abhängigen Varia-
blen ermittelt und das strukturspezi�sche Ver�echtungsmodell aufgestellt. Diese
Vorgehensweise stellt die wesentliche Neuerung des Optimierungsansatzes dar und
unterscheidet sich wesentlich zum Vorgehen in der Fachliteratur. Die Komplexität
der Problemstellung wird dadurch über eine physikalisch begründete und systemati-
sche Reduzierung der Optimierungsvariablen gesenkt und zwar ohne Einschränkun-
gen der Genauigkeit des Prozessmodells. Als Funktionsmodell der Prozesssimulati-
on kann daher wie beim Variantenvergleich das beschriebene und validierte �Flow-
Sheeting�-Konzept genutzt werden. Eine vereinfachte Darstellung des Ablaufes zeigt
das Schema aus Abb. 7.1.

Für die Abschätzung der Gesamtkosten der Konzepte wird ein verfahrenstechni-
sches Kostenmodell entwickelt. Es basiert auf den Prozessgröÿen des Funktionsmo-
dells und wird für die Kostenbewertung der Konzepte genutzt. Auf Grundlage der
aktuellen KWK-Förderung in Deutschland wird die Amortisationszeit der drei Va-
rianten V1, V11 und V12 mit unterschiedlicher Stromdichte respektive elektrischer
Systeme�zienz analysiert. Dabei wird die Frage nach dem geeigneten Lastpunkt
des Stackmoduls unter Berücksichtigung der Betriebs- und Investitionskosten für
verschiedene Laufzeiten der SOFC-KWK-Systeme diskutiert.
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Die Ermittlung der optimalen Betriebseinstellungen bei der einkriteriellen Betriebs-
optimierung der Konzepte gelingt zuverlässig mit einem evolutionären Suchverfahren
in der numerischen Programmumgebung MATLAB R©. Dabei wird herausgearbei-
tet, dass sich die Optima des maximalen Systemwirkungsgrades und des minimalen
Kostenaufwandes unterscheiden und im Vergleich mit dem Variantenvergleich noch
steigern lassen. Nach einer Einführung in das Prinzip der multikriteriellen Pareto-
Optimierung wird gezeigt, dass eine Berücksichtigung von mehreren Zielstellungen
die Auswahl einer geeigneten Systemkon�guration bei der Prozesssynthese erleich-
tert.

7.1 Ver�echtungs- und Funktionsmodell

Beschreibung des Systemkonzeptes

Die Grundlage des systemtechnischen Optimierungsansatzes (vgl. Abb. 6.2) beruht
auf der Vorgabe einer Prozessstruktur. Diese wird für die Ableitung des Energie- und
Masse�ussplanes genutzt, bevor über algebraische Umformungen der Freiheitsgrad
und die Optimierungsvariablen des Problems ermittelt werden. Abbildung 7.2 zeigt
das PFD der SOFC-KWK-Anlage, das für die nachfolgenden Analysen ausgewählt
wurde und sich durch die Brennsto�auswahl unterscheidet. Die Farbauswahl der
Masse- und Energieströme wird in diesem Kapitel beibehalten.

Als Brennsto�e für die Dampfreformierung werden Erdgas, Biogas und Flüssiggas
(LPG) gewählt, welche nach einer Verdichtung über das G1 im Adsorber entschwe-
felt werden. Am Eintritt in den Niedertemperaturreformer werden die Brenngase
mit zurückgeführten Anodenrestgasen vermischt. Nach der Aufteilung des Anoden-
restgases wird dieses mit Kathodenluft gemischt und in einem katalytischen Nach-
brenner vollständig oxidiert. Die Restwärme im Abgas wird für die Beheizung der
Kathodenluft, des Dampfreformers und des Kühlwassers für die Nutzwärmeauskopp-
lung genutzt. Die Reformataufheizung vor Eintritt in den Stack wird im WÜ3 über
die Wärmeabgabe des zu kühlenden Anodenrestgases erreicht. Über einen separaten
Abgasbypass des Kathodenluftvorwärmes (WÜ1) wird der endotherme Reformer
entsprechend beheizt. Der Durch�uss für diesen Bypass kann über ein hochtempera-
turgeeignetes Proportionalventil geregelt werden. Analog zu den KWK-Konzepten
vorab, besteht das Stackmodul aus vier Stacks vom Typ Mk351. Aus dieser Verschal-
tung der Prozesseinheiten wird nun der gerichtete Graph für das Strukturmodell des
Konzeptes abgeleitet.

Das Struktur- und Ver�echtungsmodell

Für den Aufbau des Strukturmodells wird neben den Masse- und Enthalpieströmen
im SOFC-Prozess auch die elektrische Leistungsaufnahme der Hilfskomponenten
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Abbildung 7.2: PFD der KWK-Konzepte V1, V3 und V4 mit verschiedenen Brenn-
sto�en. Charakteristisch für diese Konzepte ist der beheizbare Niedertemperatur-
Dampfreformer und das Rezirkulationsgebläse.

bilanziert. Weitere Wechselwirkungen zwischen den Komponenten sind denkbar. Der
gerichtete Graph der Abbildung 7.3 ist das Ergebnis dieser Anpassung und zeigt das
transformierte PFD als rechnerverständliche Struktur des Konzeptes.

Die Knoten symbolisieren die relevanten Prozesskomponenten und sind um die
Teilungs- (engl. Splitter) bzw. Mischungsstellen der Gasströme ergänzt. Eine Be-
sonderheit ist, dass die Wärmeübertrager des PFDs nicht in der Strukturbilanz be-
rücksichtigt werden, weil dort keine Sto�änderung statt�ndet bzw. die Masseströme
durch Vermischung vorab bereits festgelegt sind. Prozesskomponenten, deren Be-
triebstemperaturen während der Optimierung variabel sein sollten, sind mit einem
Masse- und einem Energiebilanzknoten versehen.

Aus dem Graphen wird die Trennung der Ströme nach internen und äuÿeren
Flussgröÿen ersichtlich. Für die Energiebilanzen sind teilweise auch die spezi�schen
Enthalpien angegeben. Für die Strukturbilanz können die Vektoren der inneren xi
und äuÿeren Variablen xa folgendermaÿen de�niert werden:

Si · xi = Sa · xa (7.1)

mit

xi = [ṁi,1 ṁi,2 ṁi,3 ṁi,4 ṁi,5 ṁi,6 ṁi,7 ṁi,8 ṁi,9 ṁi,10 ṁi,11 ṁi,12 ṁi,13 Pi,el]
T

xa = [ṁa,NG ṁa,S ṁa,L ṁa,AG Pa,el]
T
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Von den äuÿeren Variablen sind der Brenngasmassestrom ṁa,NG und, über den Ab-
scheidegrad Gl. (4.1), der abzuführenden Schwefelmassestrom ṁa,S bekannt.

Analog zur Vorgehensweise für das Heizkraftwerk (vgl. Kapitel 6.2.1) kann der
Energie- und Masse�ussplan erstellt werden, welcher die Ableitung der Struktur-
matrizen S erleichtert. Diese enthalten spez. Enthalpien (hi) der Fluidströme und
technische Arbeiten (w

G
) für die Berechnung der Gebläseleistung in den Energiebi-

lanzen. Um die Übersichtlichkeit zu erleichtern, sind die detaillierten Strukturma-
trizen nur im Anhang A.6 gezeigt. Dort wird ebenfalls die analytische Ableitung des
Ver�echtungsmodells, das mit dem Programmsystem Scienti�cWorkplace R© berech-
net wurde, umfassend dargestellt.
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Abbildung 7.3: Darstellung des SOFC-Konzeptes V1 als gerichteter Graph aus
Masse- und Energieströmen. Die Bezeichnungen und Flussgröÿen orientieren sich
farblich am PFD.

Nach der Separation der Variablen stellt sich heraus, dass das ausgewählte Struktur-
modell den Freiheitsgrad Zwei besitzt. Als freie Variablen bzw. Entscheidungsgröÿen
(xEi ) ist der Massestrom des Rezirkulates ṁi,7 und die elektrische Leistung des Stack-
moduls Pi,el bestimmt worden. Damit können die Ergebnisse für die Diskussion als
3D-Gra�k dargestellt werden.

xEi = [ ṁi,7 Pi,el ]
T (7.2)

xEa = [ ṁa,NG ṁa,S ṁa,L ]
T (7.3)

Als Folgegröÿen der inneren Entscheidungsgröÿen werden der äuÿere Abgasmasse-
strom ṁa,AG und die Nettoleistung des Systems Pa,el identi�ziert, da diese sich über
die abhängigen Bilanzen des Ver�echtungsmodells mathematisch trennen lassen.
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Abbildung 7.4: Energie- und Masse�ussplan der Prozessstruktur des Konzeptes V1.
Aus der Darstellung können die Strukturmatrizen abgeleitet werden.

xF = [ṁi,1 ṁi,2 ṁi,3 ṁi,4 ṁi,5 ṁi,6 ṁi,11 ṁi,8 ṁi,9 ṁi,13 ṁa,AG ṁi,12 ṁi,10 Pa,el]
T

(7.4)

xF = . . . (7.5)

ṁa,NG

ṁa,NG − ṁa,S

ṁa,NG − ṁa,S + ṁi,7

ṁa,NG − ṁa,S + ṁi,7

− ṁa,NGhi,9−ṁa,NGhi,4n−ṁa,Shi,9+ṁa,Shi,4n+ṁa,Lhi,9−ṁa,Lhi,8n
hi,5−hi,9 − ṁi,7hi,9−ṁi,7hi,4n+Pi,el

hi,5−hi,9
ṁi,7

ṁa,NG − ṁa,S + ṁa,L

ṁa,L
ṁa,NGhi,5−ṁa,NGhi,4n−ṁa,Shi,5+ṁa,Shi,4n+ṁa,Lhi,5−ṁa,Lhi,8n

hi,5−hi,9 +
ṁi,7hi,5−ṁi,7hi,4n+Pi,el

hi,5−hi,9
ṁa,NG∆hi,12−ṁa,NGhi,4+ṁa,NGhi,3−ṁa,S∆hi,12+ṁa,Shi,4−ṁa,Shi,3+ṁa,L∆hi,12

∆hi,12
− hi,4−hi,3

∆hi,12
ṁi,7

ṁa,NG − ṁa,S + ṁa,L

(hi,4 − hi,3)
ṁa,NG−ṁa,S

∆hi,12
+

hi,4−hi,3
∆hi,12

ṁi,7

− ṁa,NGhi,9−ṁa,NGhi,4n−ṁa,Shi,9+ṁa,Shi,4n+ṁa,Lhi,9−ṁa,Lhi,8n
hi,5−hi,9 − ṁi,7hi,5−ṁi,7hi,4n+Pi,el

hi,5−hi,9
−ṁa,NG · wG1

− ṁa,L · wG2
− ṁi,7 · wG3

+ Pi,el
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Mit dem �nalen Gleichungssystem der Ver�echtungsbilanz können nach Variation
der Entscheidungsgröÿen und unter geringem numerischen Aufwand die Folgegrö-
ÿen ausgewertet und für die Berechnung des Prozess- und Kostenmodells genutzt
werden. Werden die Brennsto�e Bio- oder Flüssiggas eingesetzt, ändert sich nur die
Zusammensetzung des Brenngasmassestromes und dasselbe Ver�echtungsmodell Gl.
(7.5) kann für die Optimierung von V3 bzw. V4 ohne Änderungen verwendet werden.

7.1.1 Visualisierung der Zielfunktion

Wird eine unbekannte Funktion mathematisch optimiert, sollte die Fragestellung
nach globalen bzw. lokalen Optima untersucht werden. Diese Untersuchung kann ge-
rade bei der Methode des empirischen Variantenvergleiches, wo die Zielfunktion nicht
explizit sondern erst nach Auswertung der �Flow-Sheeting�-Simulation vorliegt, nicht
durchgeführt werden. Mit der beschriebenen Analyse für die unterbestimmten Ver-
�echtungsbilanzen können die Optimierungsvariablen auch für die �Flow-Sheeting�-
Prozesssimulation klar nach Folge- und Entscheidungsgröÿen separiert werden. Als
Beispiel wird exemplarisch die Zielfunktion des Systemwirkungsgrades graphisch
dargestellt und hinsichtlich ihrer Optima untersucht.

Entsprechend wird die Zielfunktion für den elektrischen Systemwirkungsgrad,
wie beim Variantenvergleich, als Verhältnis aus elektrischer Nutzleistung und che-
mischer Brenngasleistung formuliert. Diese thermodynamische Bewertungsfunktion
kann nun ebenfalls als Funktion der Folge- und Entscheidungsgröÿen mit den zugehö-
rigen Modellparametern dargestellt werden. Die Enthalpien für die Energiebilanzen
in Gl. 7.5 können iterativ aus dem Prozessmodell berechnet werden.

ηSys =
Uout · Iel − Q̇v,Inv − PBoP

ṅBG ·∆R
h0

BG

(4.46)

bzw.

ηSys = f
(
xEi ,x

E
a ,x

F ,Modell-Parameter
)

Die äuÿeren Entscheidungsgröÿen Gl. (7.3) sind aus der Aufgabenstellung vorge-
geben bzw. aus zusätzlichen Randbedingungen zu ermitteln. Beispielsweise ist der
Brenngasmassestrom ṁa,NG durch die Vorgabe der Brenngasleistung von 10 kW fest-
gelegt oder die abzuführende Schwefelmenge ṁa,S über den Schwefelanteil und den
erforderlichen Abscheidegrad. Auch der Luftmassestrom ṁa,L kann aus den Vor-
gaben abgeleitet werden. Da dieser für die Temperaturregelung des Stackmoduls
genutzt wird und die Stacktemperatur konstant 870◦C betragen soll, wird über die
Energiebilanz die benötigte Luftmenge berechnet. In einem Unterprogramm wird
das nichtlineare Gleichungssystem inklusive der STACK.dll durch ein separates
Newton-Kantorovich-Verfahren gelöst. Somit stehen für die Auswertung der
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Tabelle 7.1: Gültigkeitsbereich der Entscheidungsvariablen xEi evaluierter Konzepte.

Variablen UG: ṁi,7 OG: ṁi,7 UG:Pi,el OG:Pi,el

Konzept V1 / Erdgas 2,5 kg/h 7,0 kg/h 5,5 kW 6,25 kW
Konzept V3 / Biogas 3,0 kg/h 10,0 kg/h 5,5 kW 6,3 kW
Konzept V4 / LPG 4,0 kg/h 9,0 kg/h 5,5 kW 6,4 kW

Folgegröÿen im jeweiligen Iterationsschritt alle Entscheidungsvariablen der Gl. (7.5)
zur Verfügung.

Beschränkung des Zielbereiches

Um die numerische Stabilität und Konvergenz der Simulation zu erhöhen, sind ei-
nige Beschränkungen des Ziel- und Wertebereiches implementiert worden. So sind
die inneren Entscheidungsgröÿen xEi zwischen festen Grenzen de�niert. Auÿerhalb
dieser ist der Prozess thermisch instabil bzw. verletzt eine zusätzliche technische
Einschränkung. Innerhalb dieses Bereiches konvergiert die Zielfunktion und kann
ohne Unstetigkeit im Funktionsverlauf geplottet werden. Als Kriterium für die Kon-
vergenz des Modells dürfen die Masse- und Energiebilanzen lediglich einen Fehler
von |0,1|% bzw. |1|% aufweisen. Für die drei KWK-Konzepte werden die ermittelten
Gültigkeitsbereiche in Tabelle 7.1 gezeigt.

Im Falle einer höheren Stackleistung auÿerhalb der Grenzen steigt die Brenn-
gasausnutzung auf mehr als 85%. Das ist hinsichtlich der Degradation der Zellen
problematisch und daher im Modell begrenzt. Weiter wurde die Luftzahl λSOFC der
SOFC aufgrund der schädlichen Gasverarmung auf minimal zwei begrenzt, so dass
die Betriebstemperatur des Stacks im Programmablauf bei Erreichen dieser Grenze
automatisch um 10K reduziert wird. Sollte sich der Reformer im thermodynami-
schen Ruÿbereich bewegen, wird dessen Betriebstemperatur, wie auch unter Kapitel
4.2.1 beschrieben, sukzessive um ∆T =5K angehoben.

Aus der 3D-Darstellung der Zielfunktion (Abb. 7.5) zeigt sich, dass für Konzept
V1 ein globales Optimum existiert. Im Gültigkeitsbereich variiert der Systemwir-
kungsgrad zwischen 46 und 52%. Der Bereich des höchsten Wirkungsgrades wird
durch die rötliche Einfärbung angedeutet und später noch ausführlich ausgewertet.
Aus der Darstellung wird deutlich, dass das empirisch ermittelte Optimum aus dem
Variantenvergleich nicht den optimalen Betriebspunkt darstellt. Zwar konnte auch
mit dieser Methode eine gute E�zienz von mehr als 50% errechnet werden, aller-
dings hat dieses Vorgehen viel Zeit in Anspruch genommen und war nur aufgrund
der intensiven Prozesskenntnis möglich. Aus dem Plot ist erkennbar, dass eine bes-
sere Gesamte�zienz der Anlage bei einem geringeren Rezirkulatmassestrom erreicht
wird. Später wird gezeigt, dass das mathematische Betriebsoptimum mit der einge-
führten Optimierungsmethodik zuverlässig bestimmt werden kann.
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Abbildung 7.5: 3D-Plot des elektrischen Systemwirkungsgrades für Konzept V1. Es
exisitert ein Optima im Gültigkeitsbereich.

Gegenüber den Varianten für Erd- und Biogas zeigt das Konzept für Flüssiggas
einen inhomogeneren Verlauf der Zielfunktion. Die Darstellung für Konzept V4 in
Abbildung 7.4.2 zeigt ein lokales und ein globales Maximum im Gültigkeitsbereich.
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Konzept V4. Es zeigen sich für den Gültigkeitsbereich mehrere Maxima.
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7.2 Bewertung der Systemkosten

Publizierte SOFC-Fachliteratur

In der Literatur �nden sich im Vergleich mit der PEFC-Technologie kaum aktuelle
Verö�entlichungen über belastbare Kostenmodelle von SOFC-Systemen. Khand-
kar et al. beschreiben z.B. ein Kostenmodell auf Grundlage des Performance-
Kennfeldes eines SOFC-Stacks [KHE00]. Eine detaillierte Studie mit Investitions-
kosten eines 5 kW SOFC-Systems hat Little publiziert [Lit01]. Als wettbewerbsfä-
higes Kostenziel mit entsprechenden Fertigungszahlen sind dort 400 $/kW de�niert.
Frühere Verö�entlichungen prognostizieren noch SOFC-Kostenpotentiale von 700-
800$/kW [KWR95]. Auch Baratto et al. [BDM05a] geben [Lit01] als Quelle für
die Ableitung ihrer Kostenparameter in der multikriteriellen Optimierung an. Nach-
folgende Tabelle 7.3 vergleicht die gefundenen Literaturdaten mit den ausgewählten
Kostenparametern der Investkostenmodelle. Im Anschluss werden die Modellansätze
zur Abschätzung der Kosten für eine ökonomische Bewertung der verfahrenstechni-
schen Konzepte beschrieben.

7.2.1 Zielfunktion der Gesamtkosten

Mit der Kostenabschätzung wird eine �nanzielle Bewertung der Prozesskonzepte
durchführbar. Für alle Kostenmodelle ist es daher essentiell, dass die Berechnung
auf den Simulationsergebnissen der Prozesssimulation aufbaut und darüber einen
relativen Kostenvergleich ermöglicht. Neben den vorzugebenden Kostenparametern
(zi, Φ) greift die Kostenzielfunktion Z zur Investitionskostenschätzung auf folgende
Prozessgröÿen des Funktionsmodells zurück.

Z = f
(
ηSys , A

SOFC
, V̇

′

Rea
, A

HEX
, ∆T

HEX
, P

el,Geb
, zi, Φ

)
Die zu minimierende Zielfunktion der Gesamtkosten Ztot wird in die Investitions-
(Z

Inv
) und die Betriebskosten (Z

Btr
) unterteilt. Für die ein- und multikriterielle Mi-

nimierung der Kosten in diesem Kapitel werden allerdings nur die Investitionskosten
verwendet, da nachfolgend gezeigt wird, dass die Betriebskostenparameter sehr emp-
�ndlich auf Änderungen reagieren und daher eine Prognose verfälschen könnten. In
dieser vereinfachten Kostenabschätzung werden Abschreibungs- und Massenproduk-
tionse�ekte sowie Wartungskosten vernachlässigt.

Ztot = Z
Inv

+ Z
Btr

(7.6)

Für eine exakte Kostenanalyse mit absoluten Zahlen sind allerdings belastbare Kos-
tenentwicklungen erforderlich, um die dargestellten Parameter gut zu �tten. Falls
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aus der Literatur keine belastbaren Kostenparameter extrahiert werden konnten,
sind die Kostenparameter in Tabelle 7.3 anhand IKTS-interner Abschätzungen be-
stimmt worden.

Betriebskostenmodell

Über die Betriebskosten der Anlage werden die E�ekte eines veränderlichen Sys-
temwirkungsgrades auf die Gesamtkosten untersucht. Wird ein e�zienterer Betrieb-
spunkt gewählt, kann mehr elektrische Leistung in das Stromnetz gespeist und dar-
über der Erlös gesteigert werden. Im vereinfachten Anwendungsbeispiel setzen sich
die Betriebskosten aus den Gaskosten und den Erlösen für die elektrische Nutz-
leistung zusammen. Die thermische Nutzleistung der KWK-Anlage wird über eine
Reduzierung der Gaskosten für eine klassische Gasheizung mit einem Kesselwir-
kungsgrad von η

K
= 95% berücksichtigt.

Z
Btr

= τ
Btr

[
κNG · V̇

′

NG
− κel · Pel,Sys − κNG

(
Q̇us

η
K
· hu,NG

)]
(7.7)

Die ermittelten Betriebskostenparameter sind in der Tabelle 7.2 gezeigt. Für die Ab-
schätzung des Stromerlöses κel wurden die Angaben des in 2012 novellierten KWK-
Gesetzes verwendet (vgl. Anhang A.11). Aus dem KWK-Zuschlag für BZ-Systeme,
der vereinbarten Einspeisevergütung und dem Netzvermeidungsentgeld errechnet
sich ein aktueller Erlös von ungefähr 10,6Ct/kWh für einen Zeitraum von maxi-
mal 30.000 Volllaststunden. Dieses Annahme stellt im Vergleich zur Option einer
10-jähringen Laufzeit oder zur Stromeigennutzung das �Worst-Case�-Szenario der
Betriebskostenanalyse dar.

Die thermische Leistung der KWK-Anlage (Q̇us) wird nicht in Form eines �nan-
ziellen Erlöses berücksichtigt. Da die KWK-Anlage auf den Wärmebedarf ausgelegt
wird, der in der Regel durch einen konventionellen Heizkessel substituiert werden
müsste, werden die anfallenden Gaskosten entsprechend abgezogen.

Investitionskostenmodelle

Alle Investitionskostenmodelle für die Prozesseinheiten des SOFC-Beispiels beste-
hen im Grunde aus einem empirischen Teil zur Berücksichtigung der degressiven

Tabelle 7.2: Betriebskostenparameter für die ökonomische Konzeptbewertung.

Bezeichnung Gaskosten KWK-Zuschlag Heizwert Erdgas H Betriebsstd.

Symbol κ
NG

κel hu,NG τ
Btr

Parameterwert 65Ct/m3 10,6Ct/kWh 35,76MJ/m3 30.000 h
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Kostene�ekte und einem zweiten, prozessabhängigen Teil, der sich aus den charakte-
ristischen Prozessgröÿen des Funktionsmodells ableitet. Degressive Aspekte werden
über einen Potenzansatz berücksichtigt, welcher über einen empirischen Parame-
ter, dargestellt als griechischer Buchstabe, frei einstellbar ist. Dieser Ansatz zur
Berechnung der Investitionskosten ist in der Energietechnik bewährt [DZ98]. Die
Kostenparameter der Investitionskosten für das SOFC-Beispielsystem zeigt Tabelle
7.3.

Als Investitionskostenfunktion für die mathematische Kostenminimierung ist die
Summe der Hauptkomponenten zuzüglich konstanter Kosten für wichtige System-
elemente, wie z.B. die Mess- und Steuerungstechnik (MSR) oder die elektrische
Wandlerstufe der Anlage, wie folgt de�niert:

Z
Inv

= ZSOFC +
∑
j

ZRea,j +
∑
k

ZHEX,k +
∑
l

ZGeb,l +
∑
m

ZSys,m (7.8)

Kosten des Stackmoduls: Die Kosten für das Stackmodul ZSOFC setzen sich aus
einem festen Anteil für Isolation und Gehäuse und einem variablen Anteil propor-
tional zur aktiven Gesamt�äche des Stacks zusammen.

ZSOFC = N
Stack
·
[
Z

fix

Stack
+ N

MEA
· A

MEA
· (z

MEA
)β
]

(7.9)

Der Parameter z
MEA

gibt die spezi�schen Kosten im Verhältnis zur aktiven Zell�ä-
che an. Über den empirischen Fit-Parameter β kann eine Kostendegression aufgrund
veränderter Fertigungskosten berücksichtigt werden. Während der Systemauslegung
werden diese E�ekte noch vernachlässigt und der Parameter wird gleich Eins gesetzt.
Die Kosten für das Stackmodul werden daher im Wesentlichen durch die Prozesssi-
mulationsparameter aus Kapitel 5 vorgegeben.

Kosten für Reaktoren: In der Kostenrechnung werden zwei Reaktoren mit dem
nachfolgenden Ansatz bewertet. Dazu zählen der Dampfreformer und der katalyti-
sche Nachbrenner. Aus der Prozesssimulation ist der Brenngasvolumenstrom V̇

′

Rea
des

Reaktors bekannt. Mit der Vorgabe einer Raumgeschwindigkeit im Reaktor (GHSV)
wird das Volumen der katalytischen Wabe ermittelt. Auch hier ist ein konstanter
Kostenanteil für die Reaktorhülle Z

fix

Rea
anzugeben.

VRea =
V̇
′

Rea

GHSV
(7.10)

ZRea = Z
fix

Rea
+ VRea · (zRea)

φ (7.11)
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Tabelle 7.3: Übersicht der Investkostenparameter für die Konzeptbewertung.

Stackmodul Zeichen Wert Einheit Quellen

Fixkosten pro Stack Z
fix

Stack
350 e 1050 $ [Lit01]

spez. MEA-Kosten z
MEA

2500 e/m
2

1442 $/m2 [PAMF07]
Fit-Parameter β 1 - -

Dampfreformer -

Fixkosten Reaktor Z
fix

Ref
200 e 200 $ [Lit01]; 132 $/kW[Bra10]

spez. Kosten der Wabe zRef 2000 e/Nl -
Raumgeschwindigkeit GHSV 20000 1/h -
Fit-Parameter φ 1 - -

kat. Nachbrenner -

Fixkosten Reaktor Z
fix

NB
100 e 17 $/kW[Bra10]

spez. Kosten der Wabe zNB 1000 e/Nl -
Raumgeschwindigkeit GHSV 60000 1/h -
Fit-Parameter ψ 1 - -

Wärmeübertrager -

k-Wert WÜ1 k
W1

25 W/m
2
K 37,5W/m

2
K [BDM05a]

spez. Kosten z
HEX,WÜ1

500 e/m
2

400 $/m
2
[KHE00]

k-Wert WÜ2 k
W2

75 W/m
2
K -

spez. Kosten zHEX 100 e/m
2

-
k-Wert WÜ3 k 25 W/m

2
K -

spez. Kosten zHEX 600 e/m
2

-
Fit-Parameter ω 1 - 0,65 [PTW02]

Gebläse -

spez. Gebläsekosten zGeb 650 e/kW 500 $/kW [KHE00]
Fit-Parameter υ 1 - 0,82 [PTW02]

Fixe Systemkosten ZSys,m 3250 e 2450 $ [BDM05a]

MSR-Technik ZMSR 750 e 203 $ [Lit01]
Elektronik (DC/AC) Z

DC/AC
1500 e 273 $/kW [Bra10]

Mech. Aufbau Zmech 1000 e 243 $/kW [Bra10]

Kosten für Wärmeübertrager: Die Investitionskosten für die drei Wärmeüber-
trager des Konzeptes (vgl. Abb. 7.2) orientieren sich im Wesentlichen an der Appa-
rate�äche A

HEX
. Damit wird ein in der Verfahrenstechnik beliebter Ansatz für die

Kostenschätzung eines Wärmeübertragers genutzt [PTW02]. Die spezi�schen Kosten
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zHEX für die beiden Gas-Gas Wärmeübertrager (WÜ1 undWÜ3) berücksichtigen die
besonderen Materialanforderungen der vorliegenden Hochtemperatur-Anwendung.

ZHEX = zHEX · (AHEX
)ω (7.12)

Die Fläche wird aus den Wärmestromvorgaben der Komponenten bzw. den Tempe-
raturniveaus des Prozessmodells über das Newtonsche Wärmeübertragungsgesetz
berechnet. Es ist zu beachten, dass im Gegensatz zu den Gas-Gas Wärmeübertragern
der zweite Apparat ein Gas-Flüssigkeits-Wärmeübertrager darstellt. Über die cha-
rakteristischen k-Werte der Apparate wird die E�ektivität der Wärmeübertragung
berücksichtigt. Bei der Berechnung der mittleren, logarithmischen Temperaturdi�e-
renz ∆Tm wird jeweils von einem Gegenstromapparat ausgegangen.

A
HEX

=
Q̇

HEX

k ·∆Tm
(7.13)

mit

∆Tm =

(
T
′′

h − T
′

k

)
−
(
T
′

h − T
′′

k

)
ln

T
′′
h −T ′k
T
′
h−T

′′
k

Kosten der Gebläse: Bei der Investitionskostenschätzung für die Gebläse wird
die elektrische Leistungsaufnahme herangezogen und mit einem spezi�schen Kosten-
parameter multipliziert.

ZGeb = zGeb ·
(
P

el,Geb

)υ
(7.14)

7.2.2 Sensitivität der Kostenparameter

Eine Sensitivitätsanalyse kann die Auswirkungen von Ungenauigkeiten oder Stö-
rungen in den Modellparametern vorhersagen [Jon09]. Die Intensität und auch die
Richtungsänderung der Zielfunktion ist nach einer individuellen Parametervariation
verfügbar. Aufgrund ihrer Emp�ndlichkeit hinsichtlich der Zielfunktion können für
die Modellierung kritische Parameter identi�ziert werden, welche besonders sorgfäl-
tig ermittelt werden sollten, um die Aussagefähigkeit des Modells nicht zu beein�us-
sen.

Nachfolgend wird die Sensitivität der vorab eingeführten Kostenparameter (zi)
bezüglich der Gesamtkosten analysiert. Durch die Multiplikation mit den Kosten
und Parameterwerten im nominalen Kostenpunkt wird eine dimensionslose Form
der Darstellung erreicht.
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Abbildung 7.7: Sensitivitätsanalyse der Betriebs- (oben) und Investkostenparameter
(unten) für das SOFC-KWK-Konzept V1.

Sensitivität =
∂Z

∂zi

zi,nom
Znom

(7.15)

Für die Analyse der Kostensensitivität wurden alle eingeführten Betriebs- und In-
vestkostenparameter um +/- 25% ihres Basiswertes im Betriebspunkt des Konzeptes
V1 bei ηSys=50,6% variiert. Die Abbildungen 7.7 zeigen die Auswirkungen auf die
normiert dargestellte Gesamtkostenfunktion Ztot .

Die gröÿte Sensitivität dieser Untersuchung zeigen die Kostenparameter für die
Gaskosten κ

NG
bzw. den KWK-Zuschlag κ

el
mit einer Kostenvariation von +/- 32 bis

37,8% der Gesamtkosten. Damit wird deutlich, welchen Ein�uss eine Veränderung
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des Gas- oder Strompreises auf die energiewirtschaftliche Bewertung der Anlage
besitzt. Würden die Gaspreise im betrachteten Zeitraum um 25% ansteigen, wäre
das mit einer Gesamtkostensteigerung von 32,4% verbunden. Falls die Stromerlöse
ebenfalls um diesen Betrag erhöht werden, könnten die Gesamtkosten um 37,8% re-
duziert werden. Da die Gewinnspanne zwischen Kosten und Erlösen im realistischen
Beispiel einer KWK-Förderung allerdings gering ausfällt, hat eine Variation der Be-
triebsdauer nur geringen Ein�uss auf die Gesamtkosten. Wird ein alter Heizkessel
substituiert, kann das die Kostenbilanz dagegen deutlich verbessern.

Im Vergleich mit den Betriebsparametern zeigen die Investitionskostenparame-
ter eine wesentlich geringe Sensitivität bezüglich der Gesamtkosten. Eine Ausnah-
me stellen die Kosten für die SOFC-MEA dar, die den Gesamtpreis mit +/- 11,3%
beein�ussen. Auch die �xen Kosten für die Systemtechnik reagieren sehr sensitiv
und sollten aus einer belastbaren Kostenentwicklung abgeleitet werden. Wie an den
nachfolgenden Kostenrechnungen gezeigt wird, ist die Sensitivität dieser Investkos-
tenparameter durch den groÿen Anteil für das Stackmodul und die Systemtechnik
zu erklären.

Aufgrund der Emp�ndlichkeit der Betriebskostenparameter auf Veränderungen
erscheint eine Berücksichtigung in der ein- und multikriteriellen Kostenoptimierung
nicht sinnvoll. Für den Konzeptvergleich ist es ausreichend, die von den Prozess-
gröÿen abhängigen Investitionskosten für eine Bewertung heranzuziehen. Stattdes-
sen werden die Betriebskosten für die Abschätzung der Amortisation eines höheren
SOFC-Wirkungsgrades im folgenden Abschnitt verwendet.

7.2.3 Kostenanalyse bei veränderlicher Zell�äche

Aus den Variantenuntersuchungen verschiedener SOFC-Konzepte unter Kapitel 5
wurde die Notwendigkeit einer Kostenbewertung für die Systemanalyse abgeleitet.
Mit dem eingeführten Kostenmodell ist es nun möglich, die Konzepte hinsichtlich
ihrer Investitions- und Betriebskosten im Kostenvergleich zu bewerten.

Generell sind die Investitionskostenteile für die Systemkomponenten mit denen
aus der Literatur vergleichbar [Lit01, Bra10]. Auch dort erreichen die Kosten für
das 5 kW SOFC-Stackmodul 40-50% der Anlagenkosten. Bei Little hingegen ma-
chen die Kosten für den Systemaufbau ca. 20% der gesamten Investitionskosten aus
[Lit01]. Allerdings unterscheidet sich der absolute Kostenvergleich ungefähr um das
Fün�ache, was sich z.B. aus der Berücksichtigung von degressiven Stückzahle�ekten
erklären lässt. Für den angestrebten relativen Kostenvergleich verschiedener Kon-
zepte kann die vorgestellte Abschätzung gut eingesetzt werden.

In der Analyse wird die Prozessstruktur des Konzeptes V1 gewählt, weil sich
an diesem Beispiel eine grundsätzliche Fragestellung zum optimalen Lastpunkt ei-
nes Brennsto�zellensystems erörtern lässt. Vorab im Abschnitt 5.2.3 wurde gezeigt,
dass dieses Konzept mit ηSys=50,6% den besten Systemwirkungsgrad erreichen kann.
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Sogar bis zu 58,7% sind möglich, wenn die Betriebsspannung des Stackmoduls von
0,71V pro Zelle auf 0,78V angehoben wird. Damit trotz dieser Reduzierung der
Stromdichte weiterhin eine Nettoleistung von 5 kW erreicht werden kann, wurde die
Zellenanzahl um 50% auf 240 Stück erhöht. Theoretisch können die Varianten auf-
grund ihrer geringeren Stromdichte auch eine höhere Lebensdauer erreichen. Dies
würde sich positiv auf die Wartungskosten auswirken. Allerdings werden Alterungs-
e�ekte, die diesen E�ekt beein�ussen würden, in dieser Abschätzung vernachlässigt.

Mit Hilfe des Kostenmodells und einer Kostenvergleichsrechung wird nun die Fra-
ge diskutiert, inwiefern sich der Kostenaufwand für die zusätzlichen Zellen über den
gesteigerten Systemwirkungsgrad und die damit verringerten Betriebskosten amor-
tisieren würde.

Kostenvergleichsrechung

Fundamental für die Wirtschaftlichkeitsberechung ist die Ermittlung der jeweili-
gen Investitionskosten. Für den Vergleich werden die im Anhang A.1.1 beschrie-
benen ökonomischen Bewertungskonzepte der statischen Kostenvergleichsrechnung
verwendet. Da es sich um eine private Investition handelt, bleiben Abschreibungen
unberücksichtigt.

Die Kreisdiagramme in Abbildung 7.8 und die Tabelle 7.4 fassen die errechneten
Investitionskosten für die drei Konzepte V1, V11 und V12 zusammen. Wie erwartet
stellen die Kosten für das Stackmodul den Hauptteil der Investitionskosten dar, ge-
folgt von den Kosten für den Systemaufbau mit Elektronik und MSR-Technik. Die
Erhöhung der Zellenanzahl um 50% vergröÿert die Stackkosten von 6200 auf 9300e.
Da mit steigender E�zienz auch weniger Brenngas benötigt wird und dementspre-
chend eine geringere Kühlleistung des Stacks erforderlich ist, wird der der Kostenan-
stieg der SOFC durch die geringeren Komponentenkosten verringert. Diese Senkung
beträgt in Summe ungefähr 1000e und wird hauptsächlich aus den Kostensenkun-
gen für die Wärmeübertrager, den Dampfreformer und den Nachbrenner erzielt.

Die Ergebnisse der vereinfachten Investitionskostenrechnung für die drei Varian-
ten zeigt der Verlauf der Kapitalwerte aus Darstellung 7.9. Aufgrund der negativen

Tabelle 7.4: Kostenvergleichsrechung für die Konzepte mit variabler Zellenanzahl.

Bezeichung Einheit Konzept V1 Konzept V11 Konzept V12

Investitionskosten e 12.965 13.800 15.029

Gaskosten e/a 5.732 5.159 4.872
KWK-Erlös e/a 4.702 4.649 4.634
Heizkostenersparnis e/a 1.704 1.319 1.143

Betriebskosten e/a -674 -809 -906
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Abbildung 7.8: Investkostenvergleich der Konzepte V1, V11 und V12 mit unter-
schiedlicher Zellen�äche pro Stackmodul.

Betriebskosten werden die Zusatzkosten von 835 bzw. 2.064e nach ca. 6 respekti-
ve 9 Jahren Volllastbetrieb kompensiert. Die Amortisationszeit der Investition liegt
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für die drei Konzepte zwischen 16 und 19 Betriebsjahren. Aufgrund der besseren
E�zienz amortisieren sich die Investitionskosten für V11 und V12 ca. 2 Jahre frü-
her, als die der Ausgangsvariante mit höherer Stromdichte. Wie erwähnt, wird die
KWK-Förderung nur für 30.000 Volllaststunden bzw. alternativ über 10 Betriebs-
jahre gewährt. Die Reduzierung der Stromdichte des Stackmoduls auf 0,26A/cm2

wäre damit nur bei einer 10-jährigen Betriebsdauer kompensiert, eine Amortisation
der Investition allerdings unerreichbar.

Trotzdem wird aus dieser Analyse deutlich, dass eine Erhöhung der Betriebsspan-
nung momentan aufgrund der hohen Investitionskostenstruktur nicht gerechtfertigt
ist. Würden die Investitionskosten für den Stack weiter sinken, verkürzt sich die
Amortisationsdauer der Investition entsprechend. Im Diagramm 7.9 wird ebenfalls
gezeigt, dass bei einer Kostensenkung um 50% die Amortisationszeit halbiert würde.

7.3 Programmtechnische Umsetzung

In der mathematischen Optimierung wird das Problem üblicherweise durch eine
Zielfunktion und die Komponentenmodelle über mehrere Neben- und Gleichheits-
bedingungen als GLS formuliert. Allerdings ist mit solch einer Problemde�nition
eine exakte Simulation des Prozessverhaltens bei gegenseitigen Wechselwirkungen
schwierig und aus Sicht des Anwenders auch wenig intuitiv (vgl. dazu Kap. 2.2.3).
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Abbildung 7.9: Analyse des Kapitalverlaufes für die drei verschiedenen Stackmodu-
le mit unterschiedlicher Zell�äche und demzufolge erhöhten Systemwirkungsgrad.
Kreuzen sich die linearen Zeitverläufe der Konzepte ist eine Kostenkompensation
erreicht. Der Schnittpunkt mit der Abszisse gibt die Amortisationsdauer an.
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Um die numerische Stabilität solcher Probleme in der Praxis zu erhöhen und auf
verfügbare Solver zurückzugreifen, sind in der Regel vereinfachende Annahmen er-
forderlich, welche zwar die Konvergenz des Problems sicherstellen aber auch die
Modellgenauigkeit beeinträchtigen.

Dagegen hat der �Flow-Sheeting�-Ansatz der SOFC-Prozesssimulation aus Kapi-
tel 4 in unterschiedlichen Entwicklungsprojekten seine hohe Abbildungsgenauigkeit
des Prozessverhaltens bestätigt. Folglich wird für die numerische Optimierung dieser
auch eingesetzt und darüber der Zielfunktionswert ausgewertet. Dies ist allerdings
nur möglich, nachdem für die jeweilige Prozessstruktur die freien und abhängigen
Entscheidungsvariablen aus der �Flow-Sheeting�-Simulation bestimmt wurden.

Der nachfolgende Programmablaufplan (PAP) aus Abbildung 7.10 verdeutlicht
das implementierte Programmsystem für die ausgewählte Softwareumgebung von
MATLAB R©. Das entwickelte Programmsystem orientiert sich am Prinzip der Skiz-
ze aus Abb. 6.2. Wieder zeigt sich die konsequente Trennung des Ablaufes nach
Struktur-, Prozess- und Kostenmodell. Den Ablauf steuert der ein- bzw. multikrite-
rielle Optimierungsalgorithmus über die Vorgabe der Entscheidungsgröÿen und die
programminterne Analyse der Simulationsergebnisse. Das Prozedere des mathema-
tischen Lösungsverfahrens wird im Anschluss noch genau beschrieben. Der Ablauf
beinhaltet im Wesentlichen die folgenden Auswertungsschritte:

1. Angabe der Startwerte, Modellparameter und Grenzen über die Schnittstelle
zwischen MS-Excel und MATLAB R©. Diese umfassen die jeweiligen Entschei-
dungsvariablen für das Ver�echtungsmodell und ein Satz vollständiger Pro-
zessgröÿen für die Auswertung der Enthalpien in der Prozesssimulation. Die
Eingabewerte werden zur Berechnung an das MATLAB R©-Programmsystem
übergeben.

2. Der Start erfolgt über das Skript ga-Solver.m nach Spezi�kation der Dia-
grammeinstellungen.

3. Intern werden die Eingabewerte validiert, die dlls geladen und die Ablauf-
steuerung an den Solver gamultiobj.m (vgl. Abschnitt 7.5.1) übergeben.

4. Im Anschluss wird das Ver�echtungsmodell ausgewertet und die Folgegröÿen
im Prozessmodell hinterlegt. Im Falle einer Variation der Entscheidungsva-
riablen im iterativen Programmablauf können die angepassten Massenströme
und spezi�sche Gröÿen neu ausgewertet und an das Prozessmodell übergeben
werden.

5. Die E�zienzfunktion kann erst nach Auswertung und Bilanzkontrolle des Pro-
zessmodells ausgewertet werden. In mehreren Unterprogrammen werden da-
zu auf verschiedenen Ebenen die Funktionsmodelle aus Kapitel 4 berechnet
und iterativ eine konsistente Lösung der Prozessgröÿen bestimmt. Einzuhal-
tende Kriterien für einen stabilen Komponentenbetrieb werden über de�nierte
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Zusatz- oder Abbruchschleifen kontrolliert. Aufgrund der Vorgabe der SOFC-
Temperatur und der Stackleistung Pi,el muss zur Auswahl der Kathodenluft-
menge intern ein Bilanz-GLS gelöst werden, bis eine vorgegebene Toleranz-
grenze eingehalten wird. Die resultierende Betriebsspannung im Stackmodul
errechnet sich nach Vorgabe einer Stackleistung aus dem elektrischen Ansatz.
Liegt diese unter 0,6V pro Zelle, wird der Programmablauf unterbrochen und
innerhalb neuer Grenzen manuell wieder gestartet.

6. Nach erfolgreicher Konvergenz und Einhaltung der Variablengrenzen werden
die globalen Masse- und Energiebilanzen der Prozesssimulation kontrolliert.
Als Kriterium für der Konvergenz des Modells dürfen die Bilanzen lediglich
einen relativen Fehler von |0,1|% bzw. |1|% aufweisen. Wird dieses Kriterium
eingehalten, kann die Zielfunktion des Systemwirkungsgrades über Gl. (4.46)
ausgewertet werden.

7. Werden die erforderlichen Prozessgröÿen an das Kostenmodell übergeben, kann
auch die Investitionskostenbewertung über Gl. (7.8) erfolgen.

8. Die folgenden Schritte sind Teil des genetischen Optimierungalgorithmus (ga.m
bzw. gamultiobj.m) und werden in Kapitel 7.4.1 diskutiert. Je nach Zielstel-
lung unterscheiden sich die Abbruchkriterien des iterativen Suchverfahrens.

9. Die Suchschritte und die Zielfunktion mit Optima wird zum Ende als 3D-Plot
gezeigt. Nach der Datenübergabe der Prozessgröÿen im bestimmten Optimum
an MS-Excel kann die gewohnte Tabellenform (vgl. Anhang A.7.1) für die
Auslegung der Systemkomponenten genutzt werden.

7.4 Einkriterielle Betriebsoptimierung

Während die Optimierung in der Arbeit bisher ausschlieÿlich im Sinne einer Verbes-
serung, z.B. über eine Parameterstudie beim Variantenvergleich, eingesetzt wurde,
kommen in diesem Kapitel numerische Verfahren bei der Lösungssuche zur Anwen-
dung. Diese beschränkt sich in diesem Teilabschnitt auf jeweils eine Zielstellung und
wird daher als einkriterielle Optimierung bezeichnet. Als Ziele werden die E�zienz-
maximierung und die Kostenminimierung für die Beispielkonzepte ausgewählt.

Die systematische Optimierung der Bewertungsfunktionen erfolgt durch verschie-
dene Algorithmen aus der numerischen Programmumgebung MATLAB R©. Dieser
übergeordnete Löser steuert den Programmablauf auf Basis der Auswertungen der
Zielfunktionen, wie vorab dargestellt. Für die Einzieloptimierung konnten verschie-
dene Optimierungsverfahren der �Global Optimization Toolbox� getestet werden.
Es zeigt sich, dass der evolutionäre Algorithmus der ga-Funktion dem gradienten-
basierten SQP-Verfahren (fmincon-Funktion) sowie auch dem achsparallelen Such-
verfahren (patternsearch-Funktion) überlegen ist und das globale Optimum sicher
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ermittelt. Das Prinzip dieses Suchverfahrens, welches auch zur Lösung der später
diskutierten multikriteriellen Zielstellung in modi�zierter Form genutzt wird, wird
nun kurz vorgestellt.

7.4.1 Evolutionäre Optimierungsalgorithmen (EA)

Diese Optimierungsalgorithmen orientieren sich bei ihrer Suche nach dem Extremum
am Grundsatz der biologischen Evolution und machen sich dabei die Vorgänge der
Vererbung und natürlichen Auslese zu nutze. Die Klasse der Evolutionären Algo-
rithmen unterteilt sich in die Genetischen Algorithmen (GA), die auf Holland
[Hol75] zurückgehen, die Evolutionäre Programmierung (EP) nach Fogel sowie die
Evolutionsstrategischen Algorithmen (ES) von Rechenberg. Diese unterscheiden
sich nur im Detail ihrer Umsetzung untereinander und besitzen im Wesentlichen
auch die Elemente der Darstellung 7.11 eines Genetischen Algorithmus'. Als Beson-
derheit der EA ist die parallele Verfolgung mehrerer Lösungspfade zu nennen. Im
Gegensatz zu gradientenbasierten Verfahren bewerten die EA eine Population aus
mehreren möglichen Lösungsvektoren in nur einem Iterationsschritt und vererben
die besten Eigenschaften an die neue Generation. Zusammen mit der stochastischen
Streuung der Optimierungsvariablen über den gesamten Gültigkeitsbereich fördert
dieses Vorgehen die globale Konvergenz, allerdings mit dem Nachteil eines erhöhten
Rechenaufwandes. EA oder auch das Simulated Annealing (SA, vgl. Anhang A.2)
sollten daher zum Einsatz kommen, wenn deterministische Verfahren bei der Lö-
sungssuche scheitern oder zu lokalen Extrema konvergieren, wie z.B. im Falle dieses
SOFC-Anwendungsbeispiels noch gezeigt wird.

Zufällige 
Initialisierung 

einer Population

Bewertung  der 
Population, 

Fitnessfunktion

Selektion

Crossover

Mutation

Stopp

Nein

Ja

= + 1

= 0

Kriterium

Start

Abbildung 7.11: Prinzip der Lösungssuche des Genetischen Algorithmus (GA).
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Nach der Initialisierung einer zufälligen Population werden iterativ die Evolutions-
schritte der Populationsbewertung, der Fitnesszuweisung, der Selektion und der Re-
produktion durch Mutation oder Kreuzung (Crossover) für die Population ausge-
führt. Die Reproduktion bzw. Selektion umfasst dabei die Auslese mehrerer Indi-
viduen für die Vererbung mit besseren Eigenschaften hinsichtlich der Zielkriterien.
Dadurch werden schlechtere Individuen ausgetauscht und von einer Reproduktion
ausgeschlossen. Anschlieÿend können durch zufällige Mutation und Kreuzung die
Individuen soweit verändert werden, dass eine neue veränderte Generation gebildet
wird. Erst wenn nur noch geringe Verbesserungen der Zielfunktion erreicht werden,
wird dieser iterative Suchprozess (vgl. Abbildung 7.11) beendet.

GA sind die schnellsten evolutionären Optimierungsverfahren, da ihre Individuen
als diskrete Zahlenwerte in Binärform dargestellt werden und somit ideal auf die
Rechnerplattformen zugeschnitten sind. Wie bei allen EA ist auch hier die exakte
Parametrierung des Solvers entscheidend für die Rechenzeit. Wichtige Parameter
sind hier die Gröÿe der Population sowie die Anzahl der Individuen, welche sich
reproduzieren, mutieren oder in andere Generationen immigrieren. Ein Vorteil von
EA, der in der Praxis immer mehr zum Tragen kommt, ist die Möglichkeit einer par-
allelisierten Lösung auf mehreren Prozessoren, da sich die jeweiligen Berechnungen
hier gut voneinander trennen lassen.

In der Literatur �nden sich erste Publikationen zur Verwendung evolutionärer
Algorithmen für die Prozesssynthese in der Verfahrens- und Energietechnik. Gross
setzt EA bei der verfahrenstechnischen Prozessoptimierung ein und nutzt die Soft-
ware AspenPlus R© für die Prozessberechnung seiner Trennkolonnen [Gro99]. Die Op-
timierung der Struktur und Betriebsparameter eines Gas- und Dampfkraftwerkes
untersuchen Koch et al. [KCT07] unter Verwendung eines GA aus der MATLAB R©-
Bibliothek.

7.4.2 Maximierung des Systemwirkungsgrades

Mit dem eingeführten Optimierungskonzept werden die Konzepte V1, V3 und V4
hinsichtlich ihrer Betriebseinstellungen optimiert. Es zeigt sich, dass das Lösungsver-
fahren zuverlässig die stationären Betriebseinstellungen identi�ziert, bei denen die
Konzepte ihren maximalen Systemwirkungsgrad ausweisen. Die Konzepte besitzen
alle dieselbe Prozessstruktur und unterscheiden sich hinsichtlich ihres Brennsto�es,
der aus Erdgas, Biogas oder aus Flüssiggas besteht. Daher kann in allen Fällen
das vorab de�nierte Ver�echtungsmodell für die Strukturmodellierung herhalten. Es
genügt, wenn die Sto�zusammensetzung und die Grenzen des Wertebereiches neu
de�niert werden, ansonsten sind keine weiteren Anpassungen im Programm erfor-
derlich.

Die veränderliche Kraftsto�zusammensetzung der Konzepte hat erheblichen Ein-
�uss auf den Komponentenbetrieb und das jeweilige Betriebsoptimum. Wie nun ge-
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Abbildung 7.12: Optimierung der Systeme�zienz für das Konzept V1. Das Maxi-
mum von 52,4% wird bei den Entscheidungsvariablen xEi = [4, 6 6, 25]T ermittelt.

zeigt wird, kann mit dem numerischen Optimierungsansatz der Systemwirkungsgrad
im Vergleich zu den Ergebnissen des empirischen Variantenvergleichs noch gesteigert
werden. Weiter werden in einer Analyse wichtige Betriebskennzahlen evaluiert und
die Auswirkungen auf die E�zienz des Gesamtsystems diskutiert.

Prozesskonzept V1

Die Zielfunktion des elektrischen Systemwirkungsgrades besitzt für das Erdgaskon-
zept im Gültigkeitsbereich ein globales Optimum. Das Optimierungsmodell berech-
net für dieses einen Systemwirkungsgrad von 52,4% bei den Entscheidungsvariablen
xEi = [4, 6 6, 25]T nach einer Rechenzeit von nur 15 Minuten1. Die verschiedenen
Populationen des GA sind in der Abbildung als grüne Punkte eingetragen, das Op-
timum wird in rot angezeigt. Das numerisch ermittelte Ergebnis unterscheidet sich
zu den manuellen Berechnungen von V1 vorab, wo nur eine E�zienz von bestenfalls
50,6% ermittelt werden konnte, um fast 2%. Die Betriebseinstellungen der Masse-
und Energie�üsse sind im Gegensatz leicht modi�ziert.

In den nachfolgenden Ausführungen wird das Verhalten verschiedener Kenngrö-
ÿen über den Entscheidungsvariablen diskutiert. Allerdings wird nur die ungefäh-
re Position des ermittelten Maximums der Systeme�zienz in den Darstellungen als
schwarzer Punkt angedeutet, da die Flächendarstellungen für die Visualisierung zwi-
schen einer festen Schrittweite des Wertebereiches interpoliert wurden.

1Auf einem 3.00 GHz PC mit AMD Phenom II X4 945 Prozessor
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Brenngasausnutzung: Die Analyse der Brenngasausnutzung im Stackmodul nach
Gl. (4.23) demonstriert, warum Unterschiede zwischen dem Variantenvergleich und
der numerischen Berechnung auftreten. Steigen der Rezirkulatanteil und die Stack-
leistung, erhöht sich das FU im Stack bis zur gewählten maximalen Beschränkung
bei 85%. Abbildung 7.13 zeigt, dass der numerisch bestimmte maximale System-
wirkungsgrad nicht mit dem vorgegebenen FU beim Variantenvergleich von 80%
übereinstimmt. Stattdessen beträgt das FU nur ca. 78% und weicht von den Ziel-
vorgaben vorher ab. Unterhalb von 55% ist kein stabiler und ruÿfreier Betrieb mehr
möglich.

Durch die Rezirkulation des Anodenrestgases steigt die Brenngasausnutzung im Ge-
samtsystem auf insgesamt 86% an, bleibt aber deutlich unter der Grenze von 90%.
Dies zeigt, dass ein hoher Rezirkulatanteil zwar zu einem erhöhten Brenngasum-
satz im System führt, allerdings nicht zwangsläu�g auch zu einem e�zienteren Be-
triebspunkt der gesamten Anlage. Im Optimum werden 58% des Anodenrestgases
rezirkuliert.

Luftzahl im Stackmodul: Die parasitäre Verlustleistung für den Gebläsebetrieb
konnte als hauptsächlicher Beitrag der elektrischen Leistungsverluste eines Brenn-
sto�zellensystems bereits identi�ziert werden. Für den Konzeptvergleich wurden die
jeweiligen Druckverluste der Konzepte vorerst konstant gesetzt, daher beein�usst
nach Gl. (4.34) nur der Durchsatz die elektrische Leistungsaufnahme der Geblä-
se. So regelt beispielsweise das Kathodenluftgebläse über seinen Volumenstrom die
Temperatur des Stackmoduls auf 870◦C.
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Abbildung 7.13: Darstellung der elektrochemischen Brenngasausnutzung (FU) im
Stackmodul mit dem angedeuteten Maximum der Systeme�zienz für Konzept V1.
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Abbildung 7.14: System-FU in Konzept V1 mit Anodengas-Rezirkulierung.

Wie bei der Brenngasausnutzung weist auch das Diagramm der Stackluftzahl kein
Minimum im Maximum des Systemwirkungsgarades auf, sondern erreicht eine mitt-
lere Luftzahl von λSOFC =3,99. Die untere Begrenzung bei λSOFC=2 tritt bei geringen
Stackleistungen <5,8 kW auf, da in diesem Fall nur wenig elektrochemische Reakti-
onswärme über die Kathodenluft abgeführt werden muss. Liegt diese Einschränkung
an, sinkt die Betriebstemperatur des Stacks, wie im Ablaufplan beschrieben, unter
870◦C und erhöht den inneren MEA-Widerstand respektive die elektrischen Verluste
im Stackmodul. Daher ist in diesem Bereich trotz der geringen Leistungsaufnahme
der Gebläse kein Maximum des Systemwirkungsgrades zu �nden.

Betrieb des Dampfreformers: Wie wichtig eine niedrige Gleichgewichtstempe-
ratur im Dampfreformer hinsichtlich eines e�zienten Systembetriebes ist, bestätigt
wiederum die Darstellung 7.16. Wird genügend Prozesswasser über die Rückführung
ṁi,7 rezirkuliert, kann die Betriebstemperatur ohne Ruÿbildung stabil bei 500◦C ge-
fahren werden. In diesem Temperaturbereich enthält das Reformat noch genügend
Methan für die interne Reformierung und damit eine spätere Kühlung des Stacks.
Damit kann auch der Anstieg der Kathodenluft des Stackmoduls in der Abb. 7.15
begründet werden, der im Randbereich ansteigt, da die SOFC dort mehr gekühlt
werden muss. Im Bereich geringerer Stackleistungen und Rezirkulationsraten er-
höht sich die Betriebstemperatur im Reformer automatisch um 5K pro Iteration bis
680◦C an, um die in der Simulation hinterlegte thermodynamische Kohlensto�bil-
dung, durch den abnehmenden Wasseranteil im Eduktgemisch, zu verhindern (vgl.
Abb. 7.17).

Auch der diagonale Temperaturverlauf bei 500◦C Betriebstemperatur erklärt sich
aus dem steigenden Wasseranteil im Anodenabgas bei zunehmender Stackleistung.



150

5.5

6

6.5

2.533.544.555.566.57

2

2.5

3

3.5

4

4.5

5

5.5

6

6.5  

X: 6.2
Y: 4.6
Z: 3.989

m
i,7

 [kg/h]P
i,el

 [kW]

 

Lu
ftz

ah
l S

ta
ck

 [−
]

2.5

3

3.5

4

4.5

5

5.5

6

Abbildung 7.15: Darstellung der Kathodenluftmenge über die Stack-Luftzahl. Ein
stabiler SOFC-Betrieb erfordert eine Luftzahl von mindestens λSOFC ≥ 2.

Einen ähnlichen Verlauf zeigt auch die Darstellung der Heizmasseströme für die
Reformerbeheizung. Unter der Annahme eines vernachlässigbaren Wärmeverlustes
kann der Reformer im Betriebsfenster sogar autotherm betrieben werden, da der kon-
vektive Wärmeanteil des Rezirkulates bei bestimmten Masseströmen ṁi,7 >5,5 kg/h
als Wärmequelle im Reaktor ausreicht.
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Dampfreformer ausserhalb der thermodynamischen Ruÿbildung.
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Abbildung 7.17: Resultierender Massestrom des Abgasbypasses ṁi,12 für die Behei-
zung des Dampfreformers. Im Bereich hoher Rezirkulatmasseströme kann auf eine
Bypassbeheizung verzichtet werden.

Prozesskonzept V3

Die übrigen Konzepte V3 und V4 unterscheiden sich im Vergleich mit der Basis-
kon�guration V1 nur durch ihre Brennsto�zusammensetzung. Alle weiteren Rand-
bedingungen und insbesondere auch die Zielleistung des KWK-Systems mit 5 kW
Ausgangsleistung bleiben unverändert. Zum Erreichen der Stackleistung muss der
Brenngasmassestrom entsprechend angehoben werden, um ein ine�zienteres Pro-
zessverhalten auszugleichen. Um einen Abgleich mit der Variantenrechnung zu er-
möglichen, sind dieselben Modellparameter und Brenngasleistungen der Tabelle 5.4
bzw. Abbildung 5.6 genutzt worden. Aus diesem Grund können die folgenden Er-
gebnisse im Wesentlichen mit der jeweils angepassten Brennsto�zusammensetzung
begründet werden.

Die Visualisierung des Lösungsbereiches für das Biogas-Konzept hat die Existenz
eines globalen Optimums bestätigt. Der Suchalgorithmus berechnet den e�zientes-
ten Betriebspunkt für ηSys=46,4% und damit geringfügig besser wie beim Varian-
tenvergleich. Wie schon im Variantenvergleich erreicht die Kon�guration mit dem
Brennsto� Biogas keine Steigerung, sondern eine Verringerung des elektrischen Sys-
temwirkungsgrades. Im Vergleich mit dem Erdgaskonzept muss fast die doppelte
Menge an Anodenrestgas rezirkuliert werden, ein E�ekt der zusätzliche Gebläseleis-
tung erfordert und die Netto-Leistung weiter reduziert. Das in dieser Berechnung
eingesetzte Biogas enthält 35 vol.-% CO2. Dieser inerte Sticksto� muss unter zusätz-
lichem Aufwand in der Anlage auf dem Anodenpfad zirkuliert werden. Entsprechend
höher liegt der elektrische Aufwand für die Fluidförderung und auch die Investiti-
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onskosten, da für eine Erwärmung des Gases auch mehr Wärmeübertrager�äche
bereitgestellt werden muss.
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Abbildung 7.18: Numerische Optimierung der elektrischen E�zienz für das Biogas-
Konzept V3. Ein Maximum von ηSys=46,4% wird bei xEi = [6, 94 6, 29]T ermittelt.
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Abbildung 7.19: Maximierung der Systeme�zienz für das Konzept V4 mit LPG.
Trotz lokaler Maxima �ndet der GA das globale Optimum bei ηSys=44,3%.
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Prozesskonzept V4

Einen Verlauf der Zielfunktion mit lokalen Optima weist dagegen der Systemwir-
kungsgrad für das Flüssiggas-Konzept auf. Das evolutionäre Lösungsverfahren �ndet
das Extremum allerdings zuverlässig. In der Gegenüberstellung mit dem Varianten-
vergleich steigert der numerische Ansatz den elektrischen Systemwirkungsgrad um
ca. 1,1% auf 44,3%. Das Konzept erreicht im Gegensatz zur erfahrungsbasierten
Berechnung schon einen stabilen Reformerbetrieb bei 600◦C und damit einer um
25K gesenkten Reformertemperatur. Dieses stabile und e�zientere Betriebsfenster
des Dampfreformers konnte beim Variantenvergleich nicht gefunden werden, was als
weiterer Nutzen des eingeführten numerischen Ansatzes gewertet werden kann.

7.4.3 Minimierung der Investitionskosten

Für den relativen Kostenvergleich der drei Konzepte werden jeweils nur die ab-
soluten Investitionskosten berücksichtigt. Eine Betriebskostenrechnung wird auch
aufgrund der starken Sensitivität der Kostenparameter nicht als sinnvoll erachtet.
Da die Kostenabschätzung aller Konzepte nach einem einheitlichen Vorgehen und
mit den denselben Parametern durchgeführt wurde, ist es trotzdem möglich diese
miteinander zu vergleichen und das Günstigste zu bestimmen. Alle drei Konzep-
te unterscheiden sich hinsichtlich der Kosten nicht in ihrem Systemaufbau, wohl
aber durch die unterschiedliche Dimensionierung der Reaktoren, Wärmeübertrager
und BoP-Komponenten, die als Funktion der Entscheidungsvariablen programmiert
wurden. Damit besitzt jede Anlage ein Investitionskostenminimum, auch wenn Kom-
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Abbildung 7.20: Minimierung der Investkosten von Konzept V1. Das Konstemopti-
mum konnte bei Z

Inv
=11.280e für xEi = [5, 32 5, 72]T bestimmt werden.
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Abbildung 7.21: Investitionskosten für die Wärmeübertager über dem Wertebereich
der identi�zierten Entscheidungsvariablen.

ponenten wie das Stackmodul oder die Systemtechnik der Anlagensteuerung in dem
Kostenansatz vorerst als konstant vorausgesetzt wurden.

In allen Untersuchungen stimmen die Entscheidungsvariablen für das Wirkungs-
gradmaximum nicht mit dem Minimum der prozessabhängigen Investitionskosten
überein. Damit besteht für diese Anwendung ein Zielkon�ikt zwischen beiden Vor-
gaben der Auslegung. Die Diskussion und Kostenanalyse erfolgt exemplarisch für
das Basiskonzept V1 mit Erdgas. Die Ergebnisse der Kostenminimierung für die
beiden weiteren Konzepte V3 und V4 sind im Anhang A.9 zu �nden.

Prozesskonzept V1

Die Kostenoptimierung von Konzept V1 über den genetischen ga.m-Algorithmus
identi�ziert ein Minimum bei 11.280e. Aus der Graphik können im Bereich des
maximalen Systemwirkungsgrades zu erwartende Investitionskosten von ungefähr
12.300e abgelesen werden. Die Di�erenz erklärt sich aus den unterschiedlichen Be-
triebseinstellungen und daraus resultierenden höheren Komponentenkosten. Eine
detaillierte Kostenanalyse der Komponenten erfolgt im Anschluss.

Abbildung 7.21 zeigt, dass die minimalen Kosten für die Wärmeübertrager im
Bereich geringer Stackleistung und höher Rezirkulatmasseströme liegen. In diesem
Betriebsfenster erreicht das System nur eine Brenngasausnutzung von ca. 60-70% des
Synthesegases. Dementsprechend höher ist der Verbrennungsanteil im katalytischen
Nachbrenner respektive dessen Verbrennungstemperatur. Das höhere Temperaturni-
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Abbildung 7.22: Investitionskosten für die Gebläse in Abhängigkeit der inneren Ent-
scheidungsgröÿen.

veau erfordert in der Konsequenz weniger Wärmeübertrager�äche in den Apparaten
WÜ1 bzw. 2.

Die Abschätzung der Kosten für die Gebläse basiert nach Gl. (7.14) auf der indi-
viduellen Leistungsaufnahme. Dominierend hinsichtlich der Leistungsaufnahme ist
dabei das Kathodenluftgebläse G 3, dessen hohe Sensitivität bezüglich der parasi-
tären Verlustleistung schon der Variantenvergleich gezeigt hatte (vgl. Abb. 5.12).
Dieser E�ekt spiegelt sich nun auch in den Kosten für die gesamte Fluidförderung
in Abbildung 7.22 wieder.
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7.5 Multikriterielle Betriebsoptimierung

Die Kostenminimierung der drei Konzepte hat gezeigt, wie hilfreich eine Analy-
se der Kosten bei der Konzeptauswahl sein kann. Über den multikriteriellen Op-
timierungsansatz soll nun der beste Kompromiss hinsichtlich der Kosten und der
Systeme�zienz numerisch ermittelt werden. Vorab werden multikriterielle Optimie-
rungsprinzipien erläutert und das Lösungsverfahren diskutiert.

7.5.1 Multikriterielle Optimierungsverfahren

Optimierungsprobleme, bei denen mehrere sich zum Teil auch widersprechende Ziel-
funktionen vorliegen, werden als multikriterielle Optimierungsaufgaben (MOP) be-
zeichnet. Als Beispiel kann eine typische Aufgabe aus der Produktionstechnik ge-
nannt werden, wo einerseits die Produktionskosten zu minimieren und gleichzeitig
die Zuverlässigkeit der Erzeugnisse zu maximieren ist. Eine gesteigerte Zuverlässig-
keit erfordert in der Regel auch zusätzliche Kosten, wodurch sich der Zielkon�ikt
bereits andeutet.

Vorab konnte am Beispiel der unterschiedlichen Stromdichten demonstriert wer-
den, dass auch die Zielvorgaben bei der Systemauslegung, wie z.B. die E�zienzma-
ximierung und Kostenminimierung, sich widersprechende Ziele darstellen und auch
typisch für energietechnische Optimierungsprobleme sind [TL02]. Das Problem für
m unterschiedliche Zielfunktionen F (x) und Neben- gj(x) bzw. Gleichheitsbedin-
gungen hk(x) wird wie folgt dargestellt:

F (x) = (F1(x), F2(x), ..., Fm(x))→ min (7.16)

u. d. N.

hk(x) = 0 und gj(x) ≥ 0

x = (x1, x2, ..., xn) wobei xLn ≤ xn ≤ xUn

Die Besonderheit dieser Probleme ist der Umstand, dass im Gegensatz zur Einzielop-
timierung nicht eine einzelne sondern mehrere mögliche Lösungen existieren. Diese
stellen einen Kompromiss zwischen den unterschiedlichen Zielen dar. In der Dar-
stellung wird zwischen dem Werte- und Lösungsbereich unterschieden (Abb. 7.23),
welche über die Zielfunktion F (x) verbunden sind.

In der Regel kann die Bewertungsmethodik von Pareto bei der Auswahl der Lö-
sung helfen. Hierbei werden aus der Lösungsmenge aller Kompromisse des Mehrziel-
problems diejenigen ausgewählt, welche die sogenannte Pareto-Front gut abbilden.
Die Pareto-optimalen Lösungen im Diagramm der Zielkriterien sind Punkte, �in
denen es nicht möglich ist, ein Kriterium zu verbessern, ohne zugleich ein anderes

Kriterium zu verschlechtern.�
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Abbildung 7.23: Werte- und zugehöriger Lösungsbereiches eines MOPs.

In der Fachliteratur wird auch von einer �non-dominated� Lösungsmenge gesprochen,
da keine Lösung existiert, die einen besseren Kompromiss darstellt. Die nun folgen-
den Darstellungen zur multikriteriellen Lösungssuche zeigen die Pareto-Front am
Rande des Lösungsbereichs.

Damit der Entscheidungsträger eine einzelne Lösung aus der Pareto-Front aus-
wählen kann, müssen in der Regel weitere Präferenzen oder zusätzliche Bewertungen
de�niert werden. Erst dann ist eine Einzellösung für praktische Aufgabenstellungen
verfügbar. Im Prinzip unterscheiden sich die Algorithmen für MOP danach, wie die
Auswahl einer passenden Einzellösung durchgeführt wird.

Die klassischen, älteren Lösungsverfahren verfolgen das dargestellte Prinzip aus
Abbildung 7.24 und reduzieren die Zielstellungen auf eine Einzelne. Beispielhaft
für diese Verfahren wird dort die beliebte Methode der �summierten Gewichte�, die
anhand zusätzlicher Informationen eine Gewichtung der Ziele vornimmt, gezeigt.
Da pro Iterationsdurchlauf nur eine Pareto-optimale Lösung ermittelt wird, sind
mehrere Iterationen bei unterschiedlicher Gewichtung für die Berechnung der Pa-
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Abbildung 7.24: Prinzip der Lösungssuche nach der Methode der summierten Ge-
wichte (engl. �weighted sum method�) [Deb08].
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reto-Front nötig. Andere klassische Verfahren reduzieren die Zielfunktionen durch
zusätzliche Beschränkungen oder wählen andere Verknüpfungsansätze durch eine
Transformation des Bezugspunktes. Eine generelle Herausforderung für diese Algo-
rithmen ist die homogene Verteilung der möglichen Lösungen auf der Pareto-Front.
Deb führt die klassischen MOP-Verfahren in [Deb08] an verschiedenen Anwendungs-
beispielen ein.

Die neuere Gruppe dieser MOP-Lösungsverfahren umfasst diejenigen Algorith-
men, welche ohne zusätzliche Angabe von Präferenzen in einem Durchlauf mehrere
Lösungen bestimmen. In der Regel sind das modi�zierte EA, die auch als MOEA
(Multi-Objective-EA) bezeichnet werden. Gegenüber den klassischen Verfahren be-
sitzen diese den Vorteil, dass durch die zufällige Streuung der Populationen schon
bei einem Durchlauf mehrere Lösungen generiert werden, die in der Regel mehrere
Pareto-optimale Lösungen enthalten können. Damit erfordert die Berechnung der
Pareto-Front im Vergleich zu den klassischen Ansätzen weniger Aufwand. Wei-
terhin gilt der Vorteil, dass MOEA als Suchverfahren kaum Anforderungen an die
Formulierung der Ziel- und Nebenbedingen stellen und gute Konvergenzeigenschaf-
ten bei nicht-konvexen Zielfunktionen besitzen. Der Entscheider hat im Vergleich
zu den klassischen Ansätzen ein umfangreicheres Spektrum an Pareto-Lösungen
für die Auswahl einer bevorzugten Lösung anhand weiterer Präferenzen zu Verfü-
gung (Abb. 7.25). Eine Herausforderung für MOEA ist die Aufrechterhaltung einer
breiten Streuung bzw. Diversität der Individuen, um möglichst viele Lösungen über
den gesamten Verlauf der Pareto-Front zu erhalten. Dafür besitzen die MOEA im
Vergleich mit dem einkriteriellen EA einen leicht modi�zierten Lösungsablauf.
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Abbildung 7.25: Idealisiertes Vorgehen bei der Lösung eines MOPs mittels GA. Der
Optimierer ermittelt mehrere gültige Lösungen auf der Pareto-Front, woraus der
Entscheider eine bevorzugte Variante auswählt.
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Besonderheiten des MOEA-Solvers NSGA-II

Für die Lösung der multikriteriellen Aufgabenstellung in der vorliegenden Prozessop-
timierung wird der Solver gamultiobj.m aus der MATLAB R© �Global Optimization
Toolbox� verwendet. Der Solver basiert auf dem Algorithmus NSGA-II (engl. Non
dominated Sorting Genetic Algorithm) von Deb [Deb02]. Dieser orientiert sich am
Prinzip eines GA und wurde für multikriterielle Probleme um die folgenden Aspekte
ergänzt.

• Fitnessfunktion: Innerhalb jeder Population wird eine Rangfolge der Individu-
en nach dem Pareto-Prinzip aufgestellt. Anhand dieser Pareto-Folge wird
die für die Selektion wichtige Fitnessbewertung geeigneter Individuen einer
Population durchgeführt.

• Diversität: Ein wesentliches Ziel von MOEA besteht darin, eine möglichst
gleichmäÿige Verteilung der Lösungen auf der Pareto-Front zu erhalten. Mit
dem �Crowding-Distance�-Ansatz erreicht der NSGA-II ohne zusätzliche Pa-
rameterangaben eine gleichmäÿige Streuung der Populationen im jeweiligen
Wertebereich [KCS06]. Generell werden Individuen unterschiedlicher Abstam-
mung und einem hinreichenden Abstand im Wertebereich bei der Selektion
der nächsten Generation bevorzugt behandelt.

• Elitismus: Dies bezeichnet den Vorgang, dass die jeweils beste Lösung aus den
vorangegangenen Suchschritten gespeichert und als Teil der neuen Population
wieder eingeführt wird. Was bei Einzielproblemen einfach umsetzbar ist, kann
für MOEA, wo jede Pareto-optimale Lösung des Durchlaufs gespeichert wird,
aufgrund der groÿen Anzahl von Lösungen zu Problemen führen. Allerdings
hat sich herausgestellt, dass eine Zwischenspeicherung guter Individuen die
Konvergenzgeschwindigkeit steigert [KCS06].

7.5.2 Pareto-Optimierung der Prozesskonzepte

Nach der Betrachtung der Einzelziele wird für die drei Konzepte V1, V3 und V4
der bestmögliche Kompromiss zwischen dem Kostenminimum und dem E�zienz-
maximum gesucht. Für die Untersuchung werden dieselben Zielfunktionen und Ein-
schränkungen wie bei der einkriteriellen Optimierung verwendet. Aus diesem Grund
stellen sich der Beginn und das Ende der Pareto-Kurven als die errechneten Kos-
tenminima bzw. E�zienzmaxima dar. Die Verbindung zwischen beiden Extrema
bildet die Pareto-Front, die Gesamtheit der Lösungen, welche nicht durch eine
andere dominiert wird. In den folgenden Darstellungen wird die Lage der Extrema
jeweils angegeben. Anhand des Pareto-Verlaufes wird die sinnvollste Lösung für
die Prozessauslegung vorgeschlagen. Am Ende kann im Vergleich das beste Konzept
für das Auslegungsproblem ermittelt werden.
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Den mit dem NSGA-II Solver unter MATLAB R© berechneten Pareto-Verlauf für
Konzept V1 zeigt Diagramm 7.26. Alle Rautenpunkte stellen jeweils die Lösung
einer Prozesssimulation für unterschiedliche Entscheidungsvariablen xEi bzw. Be-
triebspunkte des Systems dar. In der Abbildung 7.27 wird auch der zugehörige
Wertebereich gezeigt. Mit steigendem Systemwirkungsgrad von 50,8 auf maximal
52,3% erhöhen sich die Investitionskosten allerdings nur geringfügig von 11.340 auf
12.160e, da die Extrema im Bereich der E�zienz verhältnismäÿig nahe beieinander
liegen. Relativ zum Basiswert steigt der Wirkungsgrad um +2,9%. Deutlicher fällt
dagegen die Kostensteigerung von +7,2% aus.

Bei der Auswahl eines Betriebspunktes für die Prozessauslegung kann der Anstieg
der Pareto-Kurve als weiteres Bewertungskriterium hinzugezogen werden. So zeigt
die Abbildung, dass ein guter Systemwirkungsgrad von 51,5% bei einer geringen Kos-
tenerhöhung auf 11.375e erreichbar wäre. Für die Prozessauslegung werden daher
die Entscheidungsvariablen im Bereich xEi = [5, 07 5, 85]T ausgewählt.

Die Pareto-Darstellungen der Konzepte für Biogas und Flüssiggas weisen da-
gegen stärke E�ekte zwischen den Extrema der Kosten und der Systeme�zienz auf.
In den Kurvenverläufen der Diagramme 7.28 und 7.29 zeigen sich die Kompromisse
zwischen den beiden Extrema. Die Unstetigkeit im Verlauf der Flüssiggasvarian-
te kann durch den nicht-konvexen Verlauf der Zielfunktion aus der Abbildung 7.6
erklärt werden.
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Abbildung 7.26: Pareto-Front des Konzeptes V1 für die beiden Zielstellungen
ηSys → max bzw. Ztot → min. Sie kennzeichnet die bestmöglichen Kompromisse
zwischen beiden Zielen, woraus der Anwender einen passenden auswählen kann.
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Abbildung 7.27: Zugehöriges Pareto-Set der Entscheidungsvariablen für die ermit-
telte Pareto-Front von Konzept V1. Die Endpunkte stimmen mit den Markierun-
gen aus Abb. 7.26 überein, wobei der maximale Wirkungsgrad bei Pi,el = 6,18 kW
und die minimalen Kosten bei ṁi,7=5,07 kg/h erreicht werden.
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Abbildung 7.28: Pareto-Front für das SOFC-KWK-Konzept V3.

Im Gegensatz zur Variante V1 verändert sich der Systemwirkungsgrad um +9,1%
(V3) bzw. sogar + 13% für das LPG-Konzept im Verlauf der Pareto-Kurven.
Im Bereich der Investitionskosten führt das gleichzeitig zu Kostensteigerungen von
11% respektive 13,4% verglichen mit den Minimalkosten. Für das Biogas-Konzept
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Abbildung 7.29: Pareto-Front für das SOFC-KWK-Konzept V4.

wird mit derselben Argumentation wie vorab für V1 ein Betriebspunkt im Bereich
ηSys=45% bei Investitionskosten von ca. 12.250e bevorzugt. Schwieriger gestaltet
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Abbildung 7.30: Multikriterieller Vergleich aller Dampfreformerkonzepte im Dia-
gramm des Lösungsbereiches. Es ist erkennbar, dass V1 hinsichtlich E�zienz und
auch der Kosten den übrigen Konzepten überlegen ist.



163

sich dagegen die Auswahl eines geeigneten Betriebspunktes für das Konzept V4,
wenn keine weiteren energiewirtschaftlichen Vorgaben verfügbar sind. In Zukunft
könnten, ähnlich wie beim Kostenvergleich vorab (Kap. 7.2.3), die Amortisations-
zeiten als Kriterium für Auswahl aus der Pareto-Front hinzugezogen werden.

Der wesentliche Nutzen einer multikriteriellen Prozessanalyse im Stadium der
Vorstudie erschlieÿt sich aus der Zusammenführung der einzelnen Pareto-Fronten
in einem einzelnen Zieldiagramm. Aus dem Vergleich der unterschiedlichen Verläufe
kann das beste Gesamtkonzept für die Aufgabenstellung ausgewählt werden. Für
die Prozesskonzepte mit Niedertemperatur-Dampfreformer und Rezirkulatgebläse
schneidet die Erdgasvariante V1 auch im Bezug auf den erforderlichen Kostenein-
satz am besten ab. Sie kann im gesamten Betriebsbereich den höchsten Systemwir-
kungsgrad erreichen, bei gleichzeitig nur geringem Anstieg der Investitionskosten.
Das Konzept besitzt nahezu für die gesamte Pareto-Front auch die geringsten In-
vestitionskosten. So kann nur ein Kostenunterschied zwischen dem Kostenminimum
von V3 und dem Kostenmaximum für V1 von 210e, bei gleichzeitiger Verbesserung
des Systemwirkungsgrades um fast 10%, ermittelt werden. Dieser E�ekt, der nicht
zu erwarten war, besagt, dass ein System mit hoher elektrischer E�zienz auch aus
Sicht der Investitionskosten die beste Option darstellt.

An diesem Praxisbeispiel wird deutlich, wie multikriterielle Optimierungsmetho-
den bereits im Stadium der Prozesssynthese aus verschiedenen Verfahrensstrukturen
den bestmöglichen Kompromiss ermitteln können.





Kapitel 8

Kurzbeschreibung der Methodik

Am Beispiel verschiedener Systemkonzepte für Hochtemperaturbrennsto�zellen bzw.
Heizkraftwerke konnte die systemtechnische Optimierungsmethodik eingeführt und
dessen Nutzen für die Prozesssynthese abgeleitet werden. Eine Übertragbarkeit auf
energietechnische Problemstellungen ist durch den allgemeingültigen, systemtechni-
schen Ansatz gegeben. Zum Abschluss der Diskussion sollen die wichtigsten Vorge-
hensschritte stichpunktartig zusammengefasst werden:

1. Wesentlich ist die Unterscheidung des Gesamtmodells in ein Strukturmodell,
welches die Masse- und Energie�üsse in der Anlage beschreibt, sowie meh-
rere darauf aufbauende Modelle für eine nachgelagerte Bewertung und Ana-
lyse des Konzeptes. Da sich verfahrenstechnische Systeme generell über ihre
Flussgröÿen beein�ussen lassen, genügt es auch, nur diese im Strukturmodell
zu berücksichtigen und darüber den gesamten Optimierungsablauf erheblich
zu vereinfachen. Die Basis für das Strukturmodell bildet das Prozess�ussdia-
gramm (PFD) des Systems, da es alle Fluidströme des Prozesses enthält und
bequem um weitere Wechselwirkungen ergänzt werden kann.

2. Wird diese Struktur als gerichteter Graph aufgefasst, kann er relativ einfach
in eine rechnerverständliche Matrizengleichung überführt werden, welche die
Verknüpfungen der Komponenten über Masse- oder Energieströme in dem Pro-
zess mit Bilanzgleichungen beschreibt. Als Knoten des Graphen werden alle
Prozesseinheiten ausgewählt, wo ein Änderung der Masse- oder Sto�mengen-
ströme statt�ndet.

3. Über elementare Umformungen der Matritzengleichung kann der Freiheitsgrad
des Modells bestimmt werden. Handelt es sich um ein Optimierungsproblem,
können mit der Methode der unterbestimmten Ver�echtungsbilanzen aus Kapi-
tel 6.3 die freien und abhängigen Variablen aus der Matrizengleichung identi�-
ziert und separiert werden. Im Ergebnis ist ein Ver�echtungsmodell verfügbar,
dass die grundlegenden Abhängigkeiten im Prozess beschreibt und im Laufe
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des Optimierungsverfahrens nach Variation der unabhängigen Flussgröÿen mit
geringem Rechenaufwand e�ektiv ausgewertet werden kann.

4. In der Folge ist es wichtig, dass alle Bewertungsmodelle des Prozesses als Funk-
tion der Variablen des Ver�echtungsmodells umgesetzt werden. Im vorliegen-
den Beispiel wurde dafür eine �Flow-Sheeting�-Simulation zur Funktionsmo-
dellierung des Prozesses verwendet, die sich durch ihre gute Abbildung des
Prozessverhaltens auszeichnet. Nach einem Berechnungsschritt sind die Pro-
zessgröÿen für die energetische Prozessbewertung, z.B. in Form eines Wir-
kungsgrades, verfügbar. Alternativ sind auch einfachere Kennfelder geeignet,
die das Prozessverhalten auf Grundlage der identi�zierten Flussgröÿen der
Komponenten beschreiben.

Weitere Bewertungskriterien sind möglich, wobei zu beachten ist, dass in jedem
Fall die Optimierungsvariablen direkt bzw. indirekt im Modell Berücksichti-
gung �nden sollten, damit später die e�ektive Auswertung der Berechnungs-
schritte nicht beein�usst wird.

5. Die mathematische Optimierung des Problems erfolgt letztendlich durch ein
übergeordnetes Lösungsverfahren, dass die Auswahl der Variablen steuert. Je
nach Aufgabenstellung und numerischem Verfahren können einfache oder auch
mehrere gleichwertige Zielvorgaben berücksichtigt werden. Da vorab oft wenig
über den Verlauf der Zielfunktion bekannt ist, haben sich aufgrund ihrer nume-
rischen Stabilität Suchverfahren bewährt, die ohne zusätzliche Angaben über
die Zielfunktion auskommen und damit keinen Einschränkungen unterliegen.
Im Anwendungsvergleich für das Beispiel haben sich insbesondere die evolutio-
nären Optimierungsverfahren aufgrund ihrer Robustheit und Zuverlässigkeit
hervorgetan.

Nach diesem prinzipiellen Vorgehen können energieverfahrenstechnische Systeme er-
fasst und hinsichtlich der Betriebseinstellungen numerisch optimiert werden. Eine
automatisierte Erstellung des Strukturmodells ist machbar. Damit wäre es mög-
lich, mehrere Varianten unterschiedlicher Prozessstruktur e�ektiv und mit hoher
Genauigkeit zu analysieren und auf komplexe, gemischt-ganzzahlige Methoden zur
mathematischen Lösung von Prozesssyntheseproblemen zu verzichten.



Kapitel 9

Zusammenfassung

Systemverfahrenstechnische Analysemethoden besitzen einen universellen Charak-
ter und sind daher interessant für eine Übertragung auf analoge technische Pro-
blemstellungen. In den vergangenen 50 Jahren sind auf diesem verfahrenstechni-
schen Fachgebiet verschiedene Methoden zur Prozesssynthese entwickelt worden,
welche heute sehr erfolgreich in der chemischen Industrie eingesetzt werden (z.B.
die Pinch-Technology). Die auch dieser Dissertation zugrunde liegende Fragestel-
lung der Prozesssynthese, nach dem bestmöglichen Systemkonzept und dessen op-
timalen Betriebseinstellungen, wird darin über systematische bzw. heuristische Un-
tersuchungsmethoden und nur in wenigen Fällen für bekannte chemische Verfahren
mit überstrukturbasierten Optimierungsmethoden beantwortet. Ziel dieser Arbeit
ist der Entwurf und die Anwendung einer Methodik für die Lösung dieser auch in
der SOFC-Systementwicklung typischen Problemstellung.

In der Brennsto�zellen-Systementwicklung werden systematische Prozesssynthe-
semethoden trotz ihrer Vorteile bisher nicht eingesetzt. Die Auslegungsfrage wird
fast ausschlieÿlich über den empirischen Variantenvergleich einzelner Prozesskonzep-
te beantwortet wobei mathematische Optimierungsverfahren nicht genutzt werden.
Ein Forschungsschwerpunkt der vergangenen Jahre bildete die Entwicklung und Va-
lidierung geeigneter Modelle der unterschiedlichen Brennsto�zellentypen und den
erforderlichen Prozesskomponenten. Heute beschreiben diese Ansätze das Prozess-
verhalten zuverlässig und mit hoher Genauigkeit. Die Analyse der Fachliteratur hat
weiter gezeigt, dass diese Modelle seit Neuestem für die numerische Prozess- oder
Systemoptimierung eingesetzt werden.

Auch am Fraunhofer IKTS konnten für die Analyse und Prozesssimulation von
SOFC-Systemen diverse Komponentenmodelle und Sto�datenbibliotheken aufge-
baut werden. Diese bilden die Grundlage der heutigen Systemsimulation und konn-
ten in unterschiedlichen Entwicklungsprojekten anhand funktionsfähiger Prototypen
validiert werden. Aufgrund seiner genauen und intuitiven Vorgehensweise hat sich
der �Flow-Sheeting�-Ansatz als sinnvoll für die Prozesssimulation erwiesen, dessen
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Prozesseinheiten im Kapitel 4 detailliert beschrieben werden. Während die verfügba-
ren dlls für SOFC und die Sto�datenbibliothek in das Prozessmodell dieser Arbeit
übernommen wurden, sind für die übrigen Systemkomponenten eigene Modelle, wie
z.B. das chemische Gleichgewichtsmodell des Reformers, ergänzt worden. Eine Va-
lidierung konnte für die wichtigsten Hauptkomponenten des SOFC-Stacks und den
Reformer durchgeführt werden.

Mit der in Excel/VBA implementierten stationären Prozesssimulation werden im
Abschnitt 5 nach der bekannten Methode des Variantenvergleiches mehrere SOFC-
Prozesskonzepte für zwei typische Anwendungsfälle thermodynamisch analysiert
und bewertet. Dabei besteht die Aufgabe, jeweils das bestmögliche Konzept einer
SOFC-basierten Batterie-Lade-Einheit sowie eines autarken SOFC-KWK-Systems
mit höchstmöglicher elektrischer Systeme�zienz zu ermitteln. Nach intensiver Ana-
lyse der potenziell geeigneten Konzepte können die besten Prozessvarianten aus-
gewählt und die systemtechnischen Wechselwirkungse�ekte abgeleitet werden. Aus
dem Vergleich können wichtige Ursachen der berechneten E�zienzeinbuÿen für die
unterschiedlichen SOFC-Konzepte und Prozesseinheiten des Reformers, des Stacks
und die Hilfsaggregate bestimmt werden. Vereinzelt stellen die Ergebnisse der Ana-
lyse aber auch eine unvollständige Entscheidungsgrundlage dar, insbesondere wenn
sich die Bewertungskriterien nur geringfügig unterscheiden. Generell besteht bei der
Synthesemethode des Variantenvergleiches die Herausforderung, die Bewertungskri-
terien in geeigneter Weise auszuwählen, damit die verschiedenen Konzepte trotz
ihrer unterschiedlichen Betriebseinstellungen noch miteinander vergleichbar sind.
Ein exakter Vergleich unterschiedlicher Konzepte, z.B. in Form ihrer maximalen
energetischen E�zienz, ist nur im globalen Betriebsoptimum möglich. Daraus wird
die Forderung nach einer automatisierten, rechnergestützten Auswertung, in der
zuverlässig ein globales Betriebsoptimum ermitteln werden kann, deutlich. Weiter
wäre eine Systematik zur Ent�echtung der prozessbedingten Wechselwirkungen ei-
ner �Flow-Sheeting�-Simulation, die aufgrund ihrer Genauigkeit für die Prozessbe-
schreibung verwendet werden soll, hilfreich. Im Falle einer eingeschränkten Entschei-
dungsgrundlage könnte die Berücksichtigung zusätzlicher Kriterien, wie z.B. die der
anfallenden Investitions- und Betriebskosten, eine belastbarere Prozessbewertung
ermöglichen und darüber die Konzeptauswahl erleichtern.

Anhand dieser Anforderungen wird im Kapitel 6 ein neuartiger, systemtechni-
scher Ansatz für die numerische Betriebsoptimierung abgeleitet und an einem verein-
fachten Optimierungsproblem eines Heizkraftwerkes aus der Literatur angewendet.
Mit der Methode können energietechnische Prozessstrukturen bezüglich ihres Frei-
heitsgrades analysiert und die Variablen in abhängige sowie unabhängige separiert
werden. Im Ergebnis wird die Anzahl der Freiheitsgrade aufgrund dieser verfahrens-
technischen Herangehensweise erheblich reduziert und damit vereinfacht. Durch die
konsequente Trennung in Struktur- und Funktionsmodelle weisen die Modelle keine
Einschränkungen bzgl. der Genauigkeit auf und können trotzdem noch sehr e�zient
auf Standardcomputern gelöst werden.
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In der Regel werden für die mathematische Prozessoptimierung die gleichungsorien-
tierten Ansätze zur Prozessbeschreibung und der Zielfunktion bevorzugt. Um bei
komplexen Problemen die Lösbarkeit, Konvergenz und Interpretierbarkeit dieser
Problemstellung zu ermöglichen, sind oft lineare Vereinfachungen erforderlich, die
wiederum die Genauigkeit des Modells einschränken. In dieser Arbeit bestand daher
die Anforderung, das bewährte �Flow-Sheeting�-Prozessmodell in der Optimierung
zu berücksichtigen. Dadurch ist es möglich, die Simulationsergebnisse letztendlich
an denen des Variantenvergleiches im Kapitel 5 zu veri�zieren. Der vorgeschlage-
ne Optimierungsansatz ermöglicht es, das Prozessmodell im Programmablauf für
die Berechnung der Zielfunktion zu verwenden. Zusätzlich zur energetischen Bewer-
tung wurde ein Kostenmodell für die Abschätzung der Investitions- und Betriebs-
kosten eines SOFC-Systems entwickelt. Es errechnet die Investitionskosten anhand
bestimmter Kostenparameter und Prozessgröÿen aus der Auswertung des Prozess-
modells und ermöglicht die Bewertung eines zusätzliches ökonomischen Kriteriums
für den Konzeptvergleich. Mit diesem Modell konnten die jährlichen Kosten für drei
vergleichbare SOFC-Konzepte mit derselben elektrischen Ausgangsleistung, aber un-
terschiedlicher nominaler Betriebsspannung, berechnet werden. Dabei wurde festge-
stellt, dass sich die zum Erreichen eines e�zienteren SOFC-Betriebspunktes nötigen
Kosten erst nach ungefähr sechs Jahren amortisieren würden.

Anhand derselben Beispiele wie vorab beim Variantenvergleich werden unter Ka-
pitel 7 die Dampfreformerkonzepte exemplarisch nach der eingeführten Methodik
mit einem evolutionären Optimierungsverfahren unter MATLAB R© evaluiert. Neben
einer einkriteriellen Optimierung jeweils bezüglich der Systemkosten und der Syste-
me�zienz wird auch der beste Kompromiss nach dem Pareto-Prinzip in Form einer
multikriteriellen Optimierung bestimmt. Es zeigt sich, dass mit der Methodik eine
Betriebsoptimierung wesentlich eindeutiger und umfassender als mit der üblichen
Vorgehensweise über einen empirischen Variantenvergleich erfolgen kann. Mit der
programmierten Methodik konnten in allen Beispielen die optimalen Betriebspunk-
te aus dem Variantenvergleich weiter verbessert werden und das globale Extremum
ohne detaillierte Prozesskenntnis nachweislich gefunden werden. In einem multikrite-
riellen Konzeptvergleich grundsätzlich geeigneter Konzepte konnte die beste Varian-
te unter Berücksichtigung der Investitionskosten eindeutig bestimmt werden. Dabei
wurde herausgefunden, dass die Konzepte mit guter elektrischer E�zienz tendenzi-
ell auch die geringsten Investitionskosten erreichen, da die resultierenden Aufwände
für die Wärmenachbehandlung oder die Fluidförderung in der Regel auch geringer
ausfallen.

Umfassend konnte in der Arbeit die Frage nach dem e�ektivsten Systemkon-
zept unter energetischen Aspekten untersucht werden. Dabei stellte sich heraus,
dass ein SOFC-System die chemisch gebundene Energie aus Erdgas im Vergleich
zu den Brennsto�en Biogas, Flüssiggas oder Ethanol deutlich e�zienter in elek-
trische Energie umwandeln kann. Die Reformierung sollte in einem Vorreformer
mit Wasserdampf bei niedrigen Temperaturen um 500◦C erfolgen. Für einen aut-
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arken Systembetrieb ist es mittlerweile technisch möglich, den Wasserdampf für den
Dampfreformer über eine Rezirkulation des Anodenrestgases zuzuführen. Andere
Reformierungsverfahren mit Sauersto� reduzieren die E�zienz des Systems dagegen
erheblich. Da ein wesentlicher Anteil des internen Leistungsbedarfes für den Betrieb
des Kathodenluftgebläses und die damit verbundene Kühlung des Stacks benötigt
wird, sollte die frei werdende Reaktionsabwärme im Stack bzw. dessen Druckverlust
minimiert werden. Eine sehr e�ektive Option der Kühlung stellt die interne Re-
formierung eines kohlenwassersto�haltigen Synthesegases im Stack dar, die für die
ausgewählten Konzepte auch eingesetzt wird. Zwar erreicht der Stack dadurch eine
geringere Leistungsdichte, jedoch erhöht dies gleichzeitig die E�zienz der internen
Umsetzung. Das hierbei ausgewählte SOFC-Konzept wurde inzwischen in einem in-
ternen Entwicklungsprojekt realisiert und als Prototyp mit einem Industriepartner
getestet [MDR+13].
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Anhang A

Anhang

A.1 Ansätze zur Prozessbewertung

A.1.1 Ökonomische Bewertung

Ergänzend zu den in Kapitel 2.1.1 beschriebenen Bewertungsmethoden wird der
Berechnungshintergrund der statischen Methoden vorgestellt.

• Kostenvergleichsrechnung:

K = KB +
I0

n
+

(
I0 +

I0

n

)
· i
s

(A.1)

KB Betriebskosten (Löhne, Betriebssto�kosten, Material)
I0 Investitionsausgabe
n Nutzungsdauer in Jahren
I0
n

lineare Abschreibung
i Zinssatz pro Jahr

• Gewinnvergleichsrechnung:

G =
Eges − Ages

n
(A.2)

G durchschnittlicher Gewinn während der Nutzungsdauer
Eges Gesamteinnahmen während der Nutzungsdauer
Ages Gesamtausgaben während der Nutzungsdauer
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• Rentabilitätsrechnung:

Rg =
G

Ī
=

2 ·G
I0 + I0

n

(A.3)

Rg Rentabilitätsgrad
Ī mittlere Kapitalbindung im Nutzungszeitraum

• Amortisationsrechnung

tA =
I0

R̄
=

I0

G+ I0
n

(A.4)

tA Amortisations- bzw. Rück�ussdauer
R̄ durchschnittlicher Rück�uss aus Gewinn und Abschreibung

A.1.2 Thermodynamische Bewertung

Aus der Gesamtheit der thermodynamischen Bewertungsmethoden kommt in dieser
Arbeit ausschlieÿlich die energetische Methode im Variantenvergleich beim Einsatz.

• Energetische Methode:

ηi =
Nutzen
Aufwand

(A.5)

• Energetisch - entropische Methode:

ν =

n∑
i=1

Ṡ
in

i

m∑
i=1

Ṡ
out

i

= 1− ∆Ṡirr
m∑
i=1

Ṡ
out

i

(A.6)

Ṡ
in

i eintretender Entopiestrom
Ṡ
out

i austretender Entopiestrom
∆Ṡv Entropieproduktion

• Exergetischer Güte- und Wirkungsgrad:

νex =

n∑
i=1

Ėein
i

m∑
i=1

Ėaus
i

= 1− ∆Ėv
m∑
i=1

Ėaus
i

(A.7)

Ė
in

i eintretender Exergiestrom
Ė
out

i austretender Exerpiestrom
∆Ėv Exergieverlust



187

A.2 Mathematische Methoden zur Prozesssynthese

In diesem Teil des Anhangs sind die unter Kapitel 2.2.3 genannten Methoden zur
mathematischen Lösung des Prozesssyntheseproblems detaillierter beschrieben.

A.2.1 B&B-Verfahren für MILPs / MINLPs

Das auf Lee et al. [LMR70] zurückgehende B&B - Verfahren teilt den Lösungs-
raum der diskreten Variablen anhand einer Baumstruktur auf. An jeder Verzweigung
werden die darüber liegenden Knoten mit ihren binären Variablen �xiert und die
verbleibenden diskreten in kontinuierliche Variablen umgewandelt (relaxiert). Damit
ist an jeder Verzweigung jeweils nur ein LP / NLP-Problem zu lösen. Anhand einer
oberen und unteren Schranke der Zielfunktion wird entschieden, ob die Verzwei-
gung weiterhin bewertet wird oder nicht. Dieses Prozedere wird so lange fortgesetzt
bis ein Abbruchkriterium erfüllt ist oder keine weiteren Äste mehr zur Verfügung
stehen [QG91]. Inzwischen konnten die Konvergenzprobleme dieser Methode durch
verschiedene Zusatzmodule zur Vorverarbeitung reduziert werden [JNS00]. Diese
Verbesserungen und die Fortschritte in der Rechentechnik führen dazu, dass heu-
tige MILP-Solver Optimierungsprobleme mit bis zu einer Million Variablen bzw.
Restriktionen lösen (vgl. CPLEX- oder OSL-Solver [CPL, GAM]).

A.2.2 Deterministische Verfahren für konvexe MINLPs

Der wesentliche Teil der recherchierten Methoden in Tabelle 2.1 besteht aus deter-
ministischen Verfahren für konvexe MINLPs. In der Regel wird dabei das Problem
in ein MILP- sowie ein untergelagertes NLP-Problem aufgeteilt und nach verschie-
denen Methoden zwischen diesen beiden Systemen iteriert.

Gradientenbasierte Verfahren: Beispiele dafür sind die Generalized Bender De-
composition (GDB) [Ben62] sowie der Outer Approximation (OA)-Algorithmus
von Duran [DG86]. Beide sind Abstiegsverfahren, bei denen abwechselnd NLP-
Unterprobleme mit �xierten diskreten Variablen und ein MILP Masterproblem, aus
dem sich die neuen diskreten Variablen sowie die untere Grenze ergeben, gelöst wer-
den. Das Masterproblem entsteht durch Linearisierungen der Ausgangsfunktionen
in der Lösung des vorangegangenen Unterproblems, wobei sich hier GDB und OA
voneinander unterscheiden. Eine endliche Lösungszeit kann für diese beiden Ver-
fahren nur bei konvexen Ziel- und Restriktionsfunktionen garantiert werden. Trotz-
dem konvergieren beide Verfahren für groÿe Unterprobleme schneller als der klassi-
sche NLP-B&B-Algorithmus, da weniger Unterprobleme ausgewertet werden müs-
sen. Wie bereits erwähnt, besteht bei nicht-konvexen Zielfunktionen die Gefahr, dass
lokale Extrema existieren. Dadurch kann u.U. die untere Grenze des NLP nicht klar
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erfasst werden bzw. wird bei der MILP-Linearisierung fälschlicherweise abgeschnit-
ten. Diese Gefahr konnte mit den Erweiterungen Equality Relaxation (ER) bzw.
Augmented Penalty (AP) für den OA-Algorithmus, welche den Lösungsraum mittels
frei wählbarer Parametereinstellungen zu einem umfassenderen Hüllraum erweitern,
verringert werden. Ein OA-Anwendungsbeispiel unter Verwendung der DICOPT++
Software zur Prozesssynthese einer Trennkolonne �ndet sich unter [LLFG03].

Im Gegensatz zu den bisher beschriebenen Verfahren erfordert die Extended Cut-
ting Plane (αECP)-Methode von Westerlund et al. [WP95] keine NLP-Lösung
während der Zerlegung des Hauptproblems. Stattdessen wird jeweils eine Abfolge
von MILP-Vereinfachungen mit begrenzenden Schnitt�ächen (Cutting Planes) ite-
rativ bearbeitet, bis die MILP-Lösung auch für das nichtlineare Originalproblem
Gültigkeit besitzt. Dies ist besonders vorteilhaft, wenn die Auswertung der Ziel-
funktion bzw. ihrer Gradienten sehr rechenintensiv ist. Der Sequential Cutting Pla-
ne (SCP)-Algorithmus von Still et al. [SW06] wiederum versucht die intensive
Rechenzeit für die B&B-Verfahren anhand begrenzender Schnitt�ächen und einem
erneuten Branching in Nähe des Optimums zu reduzieren.

Hybride B&B-Verfahren: Auch für konvexe MINLPs kann das B&B-Verfahren
in modi�zierter Form verwendet werden. Der Unterschied im Vergleich zur MILP-
Anwendung ist, dass an den Knoten der Baumstruktur statt LP nun NLP Unter-
probleme zu lösen sind. Leyffer und Borchers [Ley01, BM94] kombinieren dazu
ein SQP1-Verfahren mit einem B&B-Algorithmus (SQP-B&B). Durch die quadra-
tische Approximation der Unterprobleme gelingt die Lösung im Vergleich mit dem
klassischen B&B-Verfahren e�zienter und es wird eine Verkürzung der Rechenzeit
erreicht. Verfügbare Löser für MINLP-Probleme, z.B. aus der GAMS, sind der Sim-
ple B&B - bzw. der Filter B&B -Solver.

A.2.3 B&B-Verfahren für nicht-konvexe MINLPs

Die B&B-Verfahren bieten insbesondere Vorteile, wenn die NLP-Unterprobleme ein-
fach auszuwerten oder nur wenige Knoten vorhanden sind. Durch die Erweiterungen
von Sahinidis et al. (B&R) [Sah96, TS02] wird es mittlerweile auch für die globale
Optimierung von nicht - konvexen MINLP-Problemen eingesetzt. Am bekanntes-
ten ist das Programmpaket BARON von Sahinidis et al. das auch in der GAMS
enthalten ist.

Weiter kann auch über den α-Faktor der αB&B-Methode das NLP-Unterproblem
in ein konvexes Problem transformiert werden und es wird eine untere Grenze für das
Unterproblem verfügbar [AMF95]. Die binären Strukturvariablen werden dann wei-

1SQP = Sequential Quadratic Programming - Numerisches Verfahren zur Lösung restringier-

ter Optimierungsaufgaben, welches sich durch schnelle Konvergenz auszeichnet. Dabei wird das

Ausgangsproblem durch ein quadratisches Hilfsproblem, das e�zient lösbar ist, ersetzt [BG04].



189

terhin mit dem diskreten B&B-Ansatz optimiert, bis iterativ ein globales Minimum
der Zielfunktion erreicht wird.

Die Unzulänglichkeiten konvexer Lösungsverfahren werden auch mit der globalen
Optimierungsumgebung LaGO verbessert. Diese freie Umgebung entstand innerhalb
des DFG-Projektes �Optimierung des Entwurfs komplexer Energieumwandlungsan-
lagen� an der HU Berlin und wurde schon erfolgreich auf energietechnische Ent-
wurfsprobleme angewendet [AO06]. Zur Lösung des MINLP-Problems kommt ein
Branch-&-Cut (B&C) Algorithmus zur Anwendung. Eine detaillierte Beschreibung
liefern Nowak et al. [Now05].

A.2.4 Kombinatorische Algorithmen für MINLPs

Simulated Annealing (SA): Das Verfahren der simulierten Abkühlung (engl.:
Simulated Annealing) nach Kirkpatrick et al. [KGV83] ist dem physikalischen Ef-
fekt nachempfunden, dass alle Systeme einem stabilen Zustand minimaler Energie
zustreben, dem sogenannten thermodynamischen Gleichgewicht. Dieses Verhalten
wird in der statistischen Thermodynamik über die Boltzmann-Verteilung beschrie-
ben und wird für dieses Optimierungsverfahren genutzt. Durch diese Wahrschein-
lichkeitsverteilung ist es möglich, dass der Prozess kurzzeitig eine Erhöhung des
Energiezustandes mittels des Temperaturparameters akzeptiert, um evtl. lokale Ex-
trema wieder zu verlassen. Für bestimmte Formen der simulierten Abkühlung konnte
mit denMarkov -Ketten nachgewiesen werden, dass SA-Algorithmen das globale Mi-
nimum �nden. Die Optimierungsvariablen werden per Zufallsgenerator ausgewählt.
Falls sich der Energiezustand der Zielfunktion verringert, werden die neuen Varia-
blen übernommen bzw. werden im Falle einer Erhöhung erst nach einer Auswertung
anhand des Metropolitan-Kriteriums akzeptiert. Damit das SA-Verfahren e�zient
und zuverlässig das Minimum �ndet, ist eine Feinabstimmung der Optimierungspa-
rameter lt. Diwekar [Diw08] sehr wichtig. Cardoso et al. zeigen an kleineren und
gröÿeren MINLP-Problemstellungen die Arbeitsweise und Vorteile des Verfahrens
[CLAB97, CSAB00].

Evolutionäre Algorithmen (EA): Diese Lösungsverfahren werden in dieser Ar-
beit zur Lösungssuche verwendet und sind daher im Kapitel 7.4.1 beschrieben.
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A.3 PROP.dll - Die IKTS-Sto�datenbibliothek

• molares Volumen: Für ideale Gase (IG) beschriebt das Gasgesetz die Tem-
peraturabhängigkeit. Mit Hilfe der sto�abhängigen van der Waal'schen
Konstanten (a,b) wird für reale Gase (RG) die Druckabhängigkeit abgebil-
det. Das molare Volumen eines idealen Gasgemisches (v

M
) wird porportional

mit dem Sto�mengenanteil (xi) jeder Spezies (i) gemittelt.

v
IG

(T ) =
R · T
p

(A.8)

v
RG

(p, T ) =
R · T
p
− a

R · T
+ b (A.9)

v
M

(p, T, xi) =
∑
i

xi · vi (A.10)

a =
27

64
· R

2 · T 2
krit

pkrit
(A.11)

b =
R · Tkrit
8 · pkrit

(A.12)

vi molares Volumen der Komponente i m3/kg

R universelle Gaskonstante J/molK

T Temperatur K

p Druck Pa

xi Sto�mengenanteil −
a 1. van der Waalsche Konstante m6Pa/mol2

b 2. van der Waalsche Konstante m3/mol

Tkrit, pkrit kritische Temperatur bzw. Druck K,Pa

• Dichte: Die molare Masse dividiert durch das molare Volumen ist als Dichte
(ρ) de�niert.

ρ(p, T ) =
M

v
RG

(A.13)

ρ
M

(p, T, xi) =
M

M

v
M

=

∑
i

xi ·Mi

v
M

(A.14)

ρ Dichte kg/m3

Mi molare Masse der Komponente i kg/mol

M
M

molare Masse des Gemisches kg/mol

• Isobare Wärmekapazität: Üblicherweise wird die Temperaturabhängig-
keit der Wärmekapazität über einen Polynomansatz dargestellt. Es existieren
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in der Literatur umfangreiche Datensätze mit Polynomkoe�zienten für ver-
schiedene Ansatzfunktionen [VDI06, Cha98]. Abbildung 4.1 dokumentiert die
ausgewählte Quelle der Koe�zienten und deren Gültigkeitsbereich. Exempla-
risch werden anschlieÿend die Shomate-Gleichungen und Koe�zienten für
Methan (vgl. Tab. A.1) nach Chase eingeführt [Cha98]. Gemische werden
wiederum als ideal betrachtet und über den Sto�anteil gemittelt.

cp,IG(T ) = A+B · t+ C · t2 +D · t3 +
E

t2
(A.15)

cp,RG
(p, T ) = cp,IG +

2 · a
R · T 2

· (p− p0) (A.16)

cp,M(p, T, xi) =
∑
i

xi · cp,i (A.17)

mit t =
T

1000

cp molare, isobare Wärmekapazität J/molK

A, ..., E Polynomkoe�zienten einer Spezies −
p0 Standarddruck Pa

• Molare Enthalpie: Die Temperaturabhängigkeit der idealen, molaren Ent-
halpie kann mit denselben Polynom-Koe�zienten bei einem leicht modi�zier-
ten Ansatz beschrieben werden. Analog zur Wärmekapazität wird die Druck-
und Konzentrationsabhängigkeit approximiert.

h
IG

(T ) = A · t+
B · t2

2
+
C · t3

3
+
D · t4

4
− E

t
+ F (A.18)

h
RG

(p, T ) = h
IG

+

(
b− 2 · a

R · T

)
· (p− p0) (A.19)

h
M

(p, T, xi) =
∑
i

xi · hi (A.20)

hi molare Enthalpie kJ/mol

A, ..., F Polynomkoe�zienten einer Spezies −



192

• Molare Entropie: Analog wird die molare Entropie idealer Gase berechnet.
Mit dem Aktivitätskoe�zienten (ai) wird bei idealen Mischungen das Realgas-
verhalten dargestellt.

s
IG

(p, T ) = A · ln(t) +B · t+
C · t2

2
+
D · t3

3
− E

2 · t2
+G (A.21)

s
RG

(p, T ) = s
IG
− a

R · T 2
· (p− p0) (A.22)

s
M

(p, T, xi) =
∑
i

xi · si −R
∑
i

xi · ln (ai) (A.23)

mit ai(p, T, xi) = xi ·
ϕi(pi, T )

ϕi(p, T )

und ϕi(p, T ) = exp
[ p

R · T

(
b− a

R · T

)]
si molare Entropie J/molK

A, ..., G Polynomkoe�zienten einer Spezies −
ai Aktivität der Komponente i −
ϕi Fugazitätskoe�zient der Komponente i −
pi Partialdruck der Komponente i Pa

• Molare freie Enthalpie: Die freie Enthalpie (gi) für reine Sto�e bzw.
Gemische kann aus den vorherigen Gröÿen im jeweiligen Zustand bestimmt
werden.

gi = hi − T · si (A.24)

gi molare freie Enthalpie kJ/mol

• Viskosität, Wärmeleitfähigkeit, Temperaturleitfähigkeit, Pr-Zahl:

Über einen Polynomansatz für die dynamische Viskosität und die Wärmeleit-
fähigkeit sind die Temperaturleitfähigkeit und die Prandl-Zahl de�niert (vgl.
dazu [VDI06].

Tabelle A.1: Beispielhafte Darstellung der Koe�zienten für CH4 aus [Cha98]

Gültigkeit A B C D E F G H

298 - 1300 -0,703 108,477 -42,522 5,863 0,679 -76,844 158,716 -74,873
1300 - 6000 85,812 11,265 -2,114 0,138 -26,422 -153,533 224,414 -74,873
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A.4 Lagrange-Verfahren zur Minimierung der frei-

en Enthalpie

Das Verfahren zur Minimierung der freien Gibbs-Enthalpie verwendet die Optimie-
rungsmethode der Lagrangen-Multiplikatoren (λj). Diese Methode kombiniert die
Zielfunktion (4.2) und die Matrizengleichung der Massenerhaltung (4.4) zur multi-
variablen Funktion f . Falls ein Extrema vorliegt, müssen die partiellen Ableitungen
der Zielfunktion Null ergeben.

f(ni, ... , nN , λj, ... , λM) = Z (ni, ... , nN) +
M∑
j=1

λj (bj −
N∑
i=1

AAAijni) (4.5)

∂fff

∂ni
= 0 und

∂fff

∂λj
= 0 mit Z =

G

RT

Zunächst wird die Gibbs-Funktion über ein Taylor-Polynom zweiten Grades im
Startpunkt nnn(1) angenährt. Werden höhere Glieder der Approximation vernachlässigt
und die Di�erenz ni − n

(1)
i über ∆ni abgekürzt, hat die vereinfachte Zielfunktion

Q(nN) folgende Struktur,

Q(n(1)) = Z(n
(1)
i ) +

N∑
i=1

∂Z(n
(1)
i )

∂ni
∆ni +

1

2

N∑
i=1

N∑
j=1

∂2Z(n
(1)
i )

∂ni∂nj
∆ni∆nj (A.25)

mit

∂Z

∂ni
= ci + ln(ni)− ln(n)

∂2Z

∂n2
i

=
1

ni
− 1

n

∂2Z

∂ni∂nj
= − 1

n
i 6= j

und

ci =
µ0
i (T, p

0)

RT
+ ln

p

p0
(4.7)

bzw. mit den o.a. Ableitungen und Vereinfachungen,

Q
(
n(1)

)
= Z(n

(1)
i ) +

N∑
i=1

(ci + ln(ni)− ln(n)) (ni − n(1)
i ) + . . . (4.6)

. . .
1

2

N∑
i=1

n
(1)
i

[
ni − n(1)

i

n
(1)
i

−
∑
ni −

∑
n

(1)
i∑

n
(1)
i

]2

wird aus der Ausgangsfunktion f mit N+M+1 Variablen ein System aus M+1 li-
nearen Gleichungen.
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Wird in der Funktion (4.5) die Approximation (4.6) verwendet und nach ni abgelei-
tet, erhält man die notwendigen Bedingungen für die M -Multiplikatoren.

∂fff

∂ni
= ci + ln(n

(1)
i )− ln

[∑
n

(1)
i

]
+

ni

n
(1)
i

−
∑
ni∑
n

(1)
i

−
M∑
j=1

λjAij = 0 (A.26)

mit fi = n
(1)
i

[
ci + ln(n

(1)
i )− ln(

∑
n

(1)
i )
]

(4.10)

n
(l)
i = −fi +

∑
nix

(l−1)
i + n

(l−1)
i

M∑
j=1

λjAij (4.12)

wobei x
(1)
i =

n
(1)
i∑
n

(1)
i

und n =
N∑
i=1

ni

Bevor allerdings eine Berechnung nach Gl. (4.12) möglich wird, müssen diese Mul-
tiplikatoren über eine gültige Gemischzusammensetzung, hier der Startwert, nnn(1) im
ersten Interationsschritt bestimmt werden.

Mit dem abgeleiteten Ausdruck für die Sto�mengen der i-Spezies wird eine li-
neares Gleichungssystem verfügbar, welches mit dem numerischen Verfahren der
konjugierten Gradienten unter Matlab gelöst wird. Nachfolgend wurde für dieses
GLS der Indize j formal gegen k getauscht.

M∑
k=1

RRRjkλk + bju =
N∑
i=1

AAAijfj j = 1, 2, ... ,M (4.8)

wobei RRRjk = RRRkj =
N∑
i=1

AAAijAAAikn
(1)
i (4.9)

und u =

∑
ni∑
n

(1)
i

− 1 (4.11)

Eine letzte Gleichung wird durch Substitution von (4.12) mit der Gesamtsto�menge
erhalten.

M∑
k=1

bkλk =
N∑
i=1

fi (A.27)
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Aus diesen Umformungen ergibt sich ein symetrisches, lineares Gleichungssystem
mit den Unbekannten für M Lagrangen-Multiplikatoren sowie u.

R11λ1 +R12λ2 . . . R1MλM + b1u =
N∑
i=1

Ai1fi(n
(l)
i )

R21λ1 +R22λ2 . . . R2MλM + b2u =
N∑
i=1

Ai2fi(n
(l)
i )

...

RM1λ1 +RM2λ2 . . . RMMλM + bMu =
N∑
i=1

AiMfi(n
(l)
i )

b1λ1 + b2λ2 . . . bMλM + 0 · u =
N∑
i=1

fi(n
(l)
i )

Aus den Werten für λj und u kann die nächste Sto�mengenzusammensetzung nnn(l)

über Gl. (4.12) berechnet werden. Wenn ein vorab de�niertes Abbruchkriterium
erfüllt ist, wird die Interationsschleife unterbrochen. Als Lösung ist dann die Sto�-
zusammensetzung in Minimum aus dem vorherigen Interationsschritt bekannt.

∣∣∣∑n
(l)
i −

∑
n

(l−1)
i

∣∣∣ < 1 . . . 10−5 mit i = 1, 2, ... N (4.13)

Um die Konvergenzstabilität zu erhöhen und numerische Probleme bei der Lösung
zu reduzieren, empfehlen [HV75] die Verwendung eines Relaxationsfaktors µ. Dieser
Faktor reduziert die Schrittweite zwischen der vorherigen (l − 1) und dem darauf-
folgenden Interationsschritt l.

∆i = n
(l)
i − n

(l−1)
i

n
(l)
i = n

(l−1)
i + µ ·

(
n

(l)
i − n

(l−1)
i

)
with 0 < µ ≤ 1 (A.28)
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Gleichzeitig wird der Relaxationsfaktor so gewählt, dass zusätzliche Bedingungen
zwingend eingehalten werden.

1. Alle Sto�mengen der Spezies (n(l)
i ) sind positiv und erfüllen damit die Bedin-

gung der Massenerhaltung.

2. Die Richtung des Abstieges, der Gradient der Zielfunktion dZ
dµ

ändert sein
Vorzeichen nicht. Damit wird verhindert, dass das Minimum der konvexen
Gibbs-Funktion im Laufe der Iterationen übergangen wird.

dZ

dµ
=

N∑
i=1

∆i

[
µ0
i

RT
+ ln

p

p0
+ ln

xi + µ∆i∑
xi + µ

∑
∆i

]
(A.29)

Im Programmablauf werden diese Bedingungen jeweils für absteigende Relaxatations-
Werte kleiner Eins geprüft. Anschlieÿend wird über Gl. (A.28) die erlaubte Sto�-
zusammensetzung n(l) bestimmt und das Verfahren interativ durchlaufen bis das
Abbruchkriterium erfüllt wird.
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A.5 Optimierung mittels Fibunacci-Suche

Die Zahlenfolge der Fibunacci-Reihe hat für Suchfunktionen eine besondere Be-
deutung. Die Bildung erfolgt durch Addition der vorherigen Zahlen untereinander.

F0 = 0 (A.30)

F1 = 1 (A.31)

FM = FM−2 + FM−1 für M > 1 (A.32)

Diese Zahlenfolge wird nun genutzt, um innerhalb eines Intervalls [a,b] das Mini-
mum bzw. Maximum einer Funktion zu ermitteln, indem die Intervalle systematisch
verkleinert werden. Anhand einer vorzugebenden Genauigkeit ε wird die Anzahl der
Suchschritte ausgewählt. Die Genauigkeit gibt die Abweichung der Zielfunktion an,
welche im Beispiel 6.4 < 0,03 sein soll.

ε = ∆M =
b− a
FM+2

=
120− 80

1597
= 0, 02505 (A.33)

Entsprechend müssen Fibunacci-Zahlen bis F15 gebildet werden und es sind k=15
Suchschritte durchzuführen, bis die Gegendrucktemperatur mit der vorgegeben Ge-
nauigkeit berechnet wird. Als Startwert wird die untere Intervallgrenze gewählt. Im
Folgenden wird jeweils die Zielfunktion im Suchschritt (k) ausgewertet und dement-
sprechend der nachfolgende Suchpunkt bestimmt.

x0 = a für k=0 (A.34)

xk = xk−1

{
+ ∆M FM−k+1 falls f(xk) > f(xk−1) ist,

−∆M FM−k+1 sonst
(A.35)

In der Abbildung A.1 sind die verschiedenen Suchschritte und die Auswertung der
Zielfunktion f(xk) jeweils dargestellt. Nach 15 Iterationen wird ein Maximum bei
tG = 106, 475◦C und σ = 43, 49125% ermittelt.

Tabelle A.2: Tabelle der Fibunacci-Zahlenfolge bis M = 15.

M 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

FM 0 1 1 2 3 5 8 13 21 34 55 89 144 233 377 610
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Fibonacci Optimierung 
M 15

FM=F15 610
a 80
b 120
DM 0,02505

Index
Fibonacci‐Zahl
Untere Grenze
Obere Grenze
Schrittweite

1. Schritt 
80,000 f(x0) = 40,035%

2. Schritt 
x1=x0 + DM FM = 95,279 f(x1) = 42,916%

f(x1) > f(x0) = ja => x1 nächster Suchpunkt

3. Schritt 
x2=x1 + DM FM‐1 = 104,721 f(x2) = 43,477%

x0=a =

2 1 M M 1 , ( 2) ,

f(x2) > f(x1) = ja => x2 nächster Suchpunkt

4. Schritt 
x3=x2 + DM FM‐2 = 110,557 f(x3) = 43,417%

f(x3) > f(x2) = Nein

5. Schritt 
x4=x2 ‐ DM FM‐3 = 101,115 f(x4) = 43,361%

f(x4) > f(x2) = Nein

=> x2 nächster Suchpunkt und 

Richtungswechsel

=> x2 nächster Suchpunkt undf(x4) > f(x2) = Nein

6. Schritt 
x5=x2 + DM FM‐4 = 106,951 f(x5) = 43,490%

f(x5) > f(x2) = ja => x5 nächster Suchpunkt 

7. Schritt 
x6=x5 + DM FM‐5 = 108,328 f(x6) = 43,476%

f(x6) > f(x5) = Nein

8 Schritt

=> x2 nächster Suchpunkt und 

Richtungswechsel

=> x5 nächster Suchpunkt und 

Richtungswechsel8. Schritt 
x7=x5 ‐ DM FM‐6 = 106,099 f(x7) = 43,491%

f(x7) > f(x5) = ja => x7 nächster Suchpunkt 

9. Schritt 
x8=x7 + DM FM‐7 = 106,625 f(x8) = 43,491%

f(x8) > f(x7) = Nein

10. Schritt 

Richtungswechsel

=> x7 nächster Suchpunkt und 

Richtungswechsel

x9=x7 ‐ DM FM‐8 = 105,773 f(x9) = 43,489%

f(x9) > f(x7) = Nein

11. Schritt 
x10=x7 + DM FM‐9 = 106,299 f(x10) = 43,4911%

f(x10) > f(x7) = ja => x10 nächster Suchpunkt

12. Schritt 
x11=x10 + DM FM‐10 = 106,425 f(x11) = 43,4912%

=> x7 nächster Suchpunkt und 

Richtungswechsel

x11 x10   DM FM‐10  106,425 f(x11)  43,4912%

f(x11) > f(x10) = ja => x11 nächster Suchpunkt

13. Schritt 
x12=x11 + DM FM‐11 = 106,500 f(x12) = 43,491250%

f(x12) > f(x11) = ja => x12 nächster Suchpunkt 

14. Schritt 
x13=x12 + DM FM‐12 = 106,550 f(x13) = 43,49123%

f(x13) > f(x12) = Nein => x12 nächster Suchpunkt undf(x13) > f(x12) = Nein

15. Schritt 
x14=x12 ‐ DM FM‐13 = 106,475 f(x14) = 43,491254%

f(x14) > f(x12) = ja => x14 Endergebnis

=> x12 nächster Suchpunkt und 

Richtungswechsel

Abbildung A.1: Anwendung der Fibunacci-Suche zur Lösung des Beispiels aus
Kapitel 6.4.
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A.6 Analytische Ableitung des Ver�echtungsmodells

In Kapitel 7.1 wurde die Entwicklung des Ver�echtungsmodells aus Gründen der
Übersichtlichkeit nur verkürzt darstellt. An dieser Stelle wird die Entwicklung und
Modi�kation des Strukturmodells ausführlicher diskutiert.

Aus dem Energie- und Masse�ussplan der Abbildung 7.4 konnten die inneren und
äuÿeren Variablen sowie die zugehörigen Strukturmatrizen aufgebaut werden.

xi =
[
ṁi,1 ṁi,2 ṁi,3 ṁi,4 ṁi,5 ṁi,6 ṁi,7 ṁi,8 ṁi,9 ṁi,10 ṁi,11 ṁi,12 ṁi,13 Pi,el

]T
(A.36)

xa =
[
ṁa,NG ṁa,S ṁa,L ṁa,AG Pa,el

]T
(A.37)

Si =



−1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

1 −1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0 1 −1 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0

0 0 1 −1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0 0 0 1 −1 0 0 1 −1 0 0 0 0 0

0 0 0 0 1 −1 0 0 0 −1 0 0 0 0

0 0 0 0 0 1 −1 0 0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 −1 0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 −1 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 −1 −1 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 0

0 0 hi,3 −hi,4 0 0 0 0 0 0 0 ∆hi,12 0 0

0 0 0 hi,4n −hi,5 0 0 hi,8n −hi,9 0 0 0 0 −1

−w
G1

0 0 0 0 0 −w
G3
−w

G2
0 0 0 0 0 1


(A.38)

Sa =


−1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 −1 0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1


T

(A.39)

Das Bilanzmodell des SOFC-Systems ist somit als Matrizengleichung darstellbar.
Ausmultipliziert beschreibt Gleichung (A.40) die 14 Bilanzgleichungen an den Kno-
ten des Graphen.
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ṁi,1

ṁi,1 − ṁi,2

ṁi,2 − ṁi,3 + ṁi,7

ṁi,3 − ṁi,4

ṁi,4 − ṁi,5 + ṁi,8 − ṁi,9

ṁi,5 − ṁi,6 − ṁi,10

ṁi,6 − ṁi,7

ṁi,8

ṁi,9 + ṁi,10 − ṁi,11

ṁi,11 − ṁi,12 − ṁi,13

ṁi,12 + ṁi,13

ṁi,3hi,3 − ṁi,4hi,4 + ṁi,12

(
h

′

i,12 − h
′′

i,12

)
ṁ4hi,4n − ṁi,5hi,5 + ṁi,8hi,8n − ṁi,9hi,9 − Pi,el

−ṁi,1wG1
− ṁi,7wG3

− ṁi,8wG2
+ Pi,el



=



ṁa,NG

ṁa,S

0

0

0

0

0

ṁa,L

0

0

ṁa,AG

0

0

Pa,el



(A.40)

Nun wird das Strukturmodell anhand der eingeführten Matrixumformungen in einen
Teil freier- und abhängiger Variablen separiert und darüber charakteristische Ver-
�echtungsmodell generiert. Im Prinzip wird über die partielle Invertierung wieder
nachfolgende Matrizenbilanz gebildet.

xF = SE
a · xEa − SE

i · xEi (A.41)

xF =



−1 0 0
−1 1 0
−1 1 0
−1 1 0

hi,9−hi,4n
hi,5−hi,9 −hi,9,−hi,4n

hi,5−hi,9
hi,9−hi,8n
hi,5−hi,9

0 0 0
−1 1 −1
0 0 −1

−hi,5−hi,4n
hi,5−hi,9

hi,5−hi,4n
hi,5−hi,9 −hi,5−hi,8n

hi,5−hi,9
−∆hi,12−hi,4+hi,3

∆hi,12

∆hi,12−hi,4+hi,3
∆hi,12

−1
−1 1 −1

−hi,4−hi,3
∆hi,12

hi,4−hi,3
∆hi,12

0
hi,9−hi,4n
hi,5−hi,9 −hi,9−hi,4n

hi,5−hi,9
hi,9−hi,8n
hi,5−hi,9

wG1 0 wG2



xEa −



0 0
0 0
−1 0
−1 0

hi,9−hi,4n
hi,5−hi,9

1
hi,5−hi,9

−1 0
0 0
0 0

−hi,5−hi,4n
hi,5−hi,9 − 1

hi,5−hi,9
hi,4−hi,3

∆hi,12
0

0 0
−hi,4−hi,3

∆hi,12
0

hi,5−hi,4n
hi,5−hi,9

1
hi,5−hi,9

wRez −1



xEi

mit

xEa = [ ṁa,NG ṁa,S ṁa,L ]T

xEi = [ ṁi,7 Pi,el ]T

xF = [ ṁi,1 ṁi,2 ṁi,3 ṁi,4 ṁi,5 ṁi,6 ṁi,11 ṁi,8 ṁi,9 ṁi,13 ṁa,AG ṁi,12 ṁi,10 Pa,el ]T
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Es stellt sich heraus, dass das Modell den Freiheitsgrad zwei besitzt. Als freie Va-
riablen oder auch Entscheidungsgröÿen (xEi ) ist der Massestrom des Rezirkulates
und die elektrische Leistung des Stackmoduls (Pi,el) bestimmt worden. Das Ver-
�echtungsmodell setzt sich nun aus folgenden 14 Bilanzgleichungen zusammen. Sind
jeweils die Entscheidungsgröÿen vorgegeben, können alle Folgegröÿen bestimmt wer-
den.

xF =



ṁa,NG
ṁa,NG − ṁa,S

ṁa,NG − ṁa,S + ṁi,7
ṁa,NG − ṁa,S + ṁi,7

− ṁa,NGhi,9−ṁa,NGhi,4n−ṁa,Shi,9+ṁa,Shi,4n+ṁa,Lhi,9−ṁa,Lhi,8n
hi,5−hi,9 − ṁi,7hi,9−ṁi,7hi,4n+Pi,el

hi,5−hi,9
ṁi,7

ṁa,NG − ṁa,S + ṁa,L
ṁa,L

ṁa,NGhi,5−ṁa,NGhi,4n−ṁa,Shi,5+ṁa,Shi,4n+ṁa,Lhi,5−ṁa,Lhi,8n
hi,5−hi,9 +

ṁi,7hi,5−ṁi,7hi,4n+Pi,el
hi,5−hi,9

ṁa,NG∆hi,12−ṁa,NGhi,4+ṁa,NGhi,3−ṁa,S∆hi,12+ṁa,Shi,4−ṁa,Shi,3+ṁa,L∆hi,12

∆hi,12
− hi,4−hi,3

∆hi,12
ṁi,7

ṁa,NG − ṁa,S + ṁa,L

(hi,4 − hi,3)
ṁa,NG−ṁa,S

∆hi,12
+

hi,4−hi,3
∆hi,12

ṁi,7

− ṁa,NGhi,9−ṁa,NGhi,4n−ṁa,Shi,9+ṁa,Shi,4n+ṁa,Lhi,9−ṁa,Lhi,8n
hi,5−hi,9 − ṁi,7hi,5−ṁi,7hi,4n+Pi,el

hi,5−hi,9
−ṁa,NG · wG1 − ṁa,L · wG2 − ṁi,7 · wG3 + Pi,el





202

A.7 Detaillierte Ergebnisse des Variantenvergleiches

A.7.1 Prozesssimulation der Batterie-Lade-Einheit

Es folgt eine umfassende Darstellung aller Prozessberechnungen der vorgestellten
Varianten in Kapitel 5.1. Die Nummerierung in den jeweiligen PFD gibt die Zeile
für das dazugehörige Berechnungsblatt an.

SOFC 
Typ MK 315 
~1,6 kW 

Kat. Nach-
brenner

=
=

ATR  
Reformer
@ 850°C

Startbrenner

Gebläse G1

Gebläse G2

WÜ 1

Nutzwärme-
auskopplung

Diesel Bordbatterie

WÜ 2

Pumpen

F1 F3

F5

F6 F7 F8

F9

L1L6

W1

F4

F10

WÜ 3

L8

Systemgrenze

Luft

N
W

Pel

Luft

L3L4

AG

N
W

F2

W2

Verdampfer
H2O

W3 W4

W5

L7

L9

L2L5

Abbildung A.2: Darstellung der APU-Variante K2b mit ext. Prozesswasserversor-
gung und katalytischer Nachverbrennung

SOFC 
Typ MK 

315 
~1,6 kW 

kat.
NB

=
=

ATR-
Reformer
@ 850°C

Startbrenner

Gebläse G1

Gebläse G2

WÜ 2

Pumpe

F3

F5

F8 F11 F12

L1L3

L5

L4

W2W1

F4

Pumpe

W3

WÜ 3

Verdampfer

W5

Abscheider

F9

Kondensator

F7

L10

F10

Nutzwärme-
auskopplung

Diesel

Luft

N
W

Pel

AG

N
W

F1 F2

L8

L2

L7

Bordbatterie

Luft

L9 L6

F6

WÜ 1

Gebläse G3

W4

Lu
ft

Lu
ft

L11

L12
Systemgrenze

Abbildung A.3: Darstellung der APU-Variante K4b mit Anodenrestgaskondensation.
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A.7.2 Prozesssimulation des SOFC-KWK-Systems
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Abbildung A.10: Darstellung des SOFC-Stromgenerators mit Nutzwärmeauskopp-
lung nach dem trockenen CPOx-Konzept.

A.8 Förderung der Kraft-Wärme-Kopplung

   

Stand: 01/2013   

Preis-Information der Braunschweiger Netz GmbH 

Einspeisevergütungen für dezentrale Erzeugungsanlagen gemäß KWKG 

bei Einspeisung in das Niederspannungsnetz 
 

Vergütungen gültig ab 01.01.2013 

 

Grundlagen / Vergütungsbestandteile

Anlagen-Leistungsklasse elektrisch bis 50 kW

Effizienzanforderung Hocheffizient Hocheffizient Hocheffizient Hocheffizient

Leistungsanteil bis 50 kW bis 50 kW
> 50 kW bis        

250 kW

> 250 kW bis         

2 MW

Kategorie
KWKG 2012           

§ 5.1.1a

KWKG 2012           

§ 5.1.1b

KWKG 2012           

§ 5.1.1b

KWKG 2012           

§ 5.1.1b

Inbetriebnahme
ab dem 

19.07.2012

ab dem 

19.07.2012

ab dem 

19.07.2012

ab dem 

19.07.2012

Einspeisevergütung*

Cent/kWh

Zuschlag nach KWK-Gesetz 
3

Cent/kWh

Vermiedene Netzentgelte**

Cent/kWh

Netto-Vergütungsentgelt 
1, 3

Cent/kWh

Netto-Vergütungsentgelt 
2, 3

Cent/kWh

8,65

4,00

4,14

5,41

0,51

> 50 kW bis 2 MW

4,14

4,00

0,51

 Kleine KWK-Anlagen           

5,41

7,05

2,405,41

10,0610,06

4,14

5,41

0,51

4,14

2,40

0,51

 

 * basiert auf dem veröffentlichten KWK-Index der Strombörse Leipzig des vergangenen Quartals 

** bei Einspeisung ohne Leistungsmessung in das Niederspannungsnetz 

1
 bei Einspeisung in das Netz der allgemeinen Versorgung 

2
 Anteil „selbstgenutzter“ KWK-Strom, 

3
 bei Inbetriebnahme bis einschließlich zum 18.07.2012 verringert sich der Zuschlag nach KWK-Gesetz 

 

Das Vergütungsentgelt
1
 beinhaltet die Einspeisevergütung, die Zuschläge gemäß Kraft-Wärme-

Kopplungsgesetz (KWK-Gesetz) sowie das vermiedene Netzentgelt und kommt bei Einspeisung von 
KWK-Strom in das Netz der allgemeinen Versorgung des Netzbetreibers zu Anwendung. 
 

Das Vergütungsentgelt
2
 beinhaltet die Zuschläge gemäß Kraft-Wärme-Kopplungsgesetz (KWK-

Gesetz) und kommt für den Anteil des „selbstgenutzten“ KWK-Stroms zu Anwendung, sofern die 
entsprechende Messeinrichtung für dessen Erfassung vorhanden ist. 
 
Die Förderfähigkeit der KWK-Anlage gilt gemäß dem „Gesetz für die Erhaltung, die Modernisierung 
und den Ausbau der Kraft-Wärme-Kopplung (Kraft-Wärme-Kopplungsgesetz)“. 
 
Der Vergütung wird die Umsatzsteuer hinzugerechnet, wenn der Betreiber dem Netzbetreiber 
schriftlich erklärt, dass er als Unternehmer umsatzsteuerpflichtig ist und den für ihn anzuwendenden 
Steuersatz mitteilt. 

Abbildung A.11: Aktuelle Zusammensetzung der KWK-Einspeisevergütung.
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A.9 Kostenminimierung der KWK-Konzepte
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Abbildung A.12: Das Kostenminimum für Konzept V3 wurde bei Z
Inv
=11.348e für

xEi = [6, 21 5, 5]T ermittelt.
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Abbildung A.13: Das Kostenminimum für das KWK-Konzept V4 liegt bei
Z

Inv
=12.033e für xEi = [4, 94 5, 5]T.



Brennstoffzellensysteme sind komplexe Geräte mit verschiedenen Subkomponenten 
und Wechselwirkungen innerhalb dieses Systemverbundes. Die Kosten und elektri-
sche f zienz solcher Geräte werden bereits ma geblich in der Konzeptionsphase 
durch die Festlegung auf ein Systemkonzept und die Auslegung der Komponen-
ten bestimmt. In der Regel wird ein Konzept anhand empirischer Kriterien aus-
gewählt, systematische oder mathematische Optimierungsmethoden werden zur 
Lösung dieser komplexen Problemstellung kaum eingesetzt. In dieser Arbeit wird ein 
systemtechnisches Vorgehen zur mathematischen Prozessoptimierung eingeführt, 
mit welchem eine energetische bzw. eine kostenbezogene Optimierung zum Zeit-
punkt der Konzeptionsphase möglich wird. Das modellbasierte Verfahren wird am 
Beispiel eines eizkraftwerkes entwickelt und anschlie end für den Prozessentwurf 
eines SOFC-Brennstoffzellensystems eingesetzt. Es wird gezeigt, wie unterschied-
liche Konzepte effektiv analysiert und die optimalen Prozessparameter ermittelt wer-
den. it dem Ansatz kann der Zielkon ikt zwischen Ef zienz und Kosten modelliert 
und über die Pareto-Optimierung der beste Kompromiss bestimmt werden.
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