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APRESENTACIO

0 trabalho mostrade a seguir, Ffoi feito em
conjunto entre José Carlos de Oliveira Gomes e Mauro '
Arcon Batistice. A bibliografia foi dividida entre am-
bos e a seguir foram trocadas as informagoes de modo '
que ambos tiveram igual participagdo na elaboragao do

projeto apresentado.

Deve-se ressaltar, que a nossa intengdo i-
nieial era colocar em funcionamento sob carga o grupo
termoelétrico do Departamento de Engenharia Mecanica,o
que se tormou impossivel visto que ndo ha 6leo combus—
tivel sufieiente. No més de agosto do corrente ano, o
prof. Hildo Pera nos propos um tema alternativo, Zgual
mente de interesse tedrico, mas sem o conteindo pratico

da proposigao anterior.

Nos propusemos, entao a iniciar em projeto
de uma caldeira de feito fluidizado, orientados pelo '
prof. Hildo Pera, com o intuito de iniciar estudos nes
se sentido. Sendo assim, nosso trabalho devera servir
como ponto de partida para estudos futuros, uma vez '
que pouco se fez, até agora, nesse sentido aqui no Brg
sil. Esperamos que seja util para o futuro aproveita-

mento real de queima de carvdo.

Desenvolvemos nosso trabalho em dois volu-
mes, contendo os fundamentos teéricos, os calculos en-
volvidos no projeto, ate chegarmos aos seus valores fi

nats.
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O BJETIVOS

Nosso trabalho, de modo algum, tem por obje
tivo fornecer um modelo preciso, visto que para 1880 se
riam necessarios mais tempo e muito material para que '
pudessem ser realizadas experiéncias, para uma modela-

gem um pouco mais precisa.

Nossos cqlculos se basearam em simplifica-
goes encontradas na escassa literatura sobre o assunto.
Tais simplificagoes se basearam em experiéncias realiza
das no exterior, em condigdes bastante diferentes das '

extstentes aqui.

Salienta-se, ainda, que este assunto se en-
contra em escala experimental em todo o mundo, e, poris
so, ha muitas divergéncias de autor para autor, bem co-

mo diferentes caminhos a serem seguidos.

Com isso, o objetivo do nosso trabalho & !
dar inicio ao estudo, eliminando apenas a inéreia exis—
tente, de modo que, quando retomado o estudo, o projeto
poderd ser substancialmente modificado, conforme o de-

senvolvimento na época.

MoOTIVAGCAO

E conhecida por todos a atual situagac mun-
dial de combustiveis fiésseis. Com a escassez, principal
mente, dos combustiveis liquidos, derivados do petroleo
comega-se a pesquisar fontes alternativas, que antiga-
mente eram de utilizagao anti-economica. AL podemos en-—
quadrar o xisto e o carvao mineral, que no caso do Bra-

sil é de baiza qualidade, de modo geral.

Fixando-nos no carvao de Santa Catarina,que
sera base para o nosso projeto, temos 42 % de cinzas, '

24 % de materiais voldteis e apenas 36 % de carbono fizo.
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Isso torna dificil sua queima em grelhas convencionais,
por diversos fatores, por exemplo, perda de calor nas
einzas, dificuldades com ¢ manuseio das mesmas, perdas

dado o ezcesso de volateis, ete.

A melhor forma de queimar-se um carvide com
tais caracteristicas ¢ um leito fluidizado, que pode re
duzir substancialmente as deficiéncias do processo de '
combustao desse carvao. Note que, um projeto de queima
de carvao em leito fluidizado é um assunto que acompa-
nha as tendéncias do futuro visto que © processc apre-
senta altissimos rendimentos (chegando bem préximo aos

100 %) e baixos indices de poluigdo por 50,4, NO_ e CO.

0 ultimo, por se tratar de combustao praticamente total
¢ os dots primeiros, porque sua retirada pela utiliza-

gao decatalizadores junto & chaminé é bastante faeil.
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SUMARIO

0 presente trabalho trata do projeto de uma
caldeira de leito fluidizado para as condigoes necessd-
rias ao funeionamento do conjunto gerador termoelétrico
existente nas dependencias do Departamento de Engenha-

ria Mecanieq da Escola Politéeenica da U.S.P. .

Divide~se basicamente em duas partes:

A primeira é a parte tedrica que traz um es
tudo sobre o processo de fluidizagac, sua aplicagao em
leitos fluidizados e sobre os mecanismos de troca de ca

lor no interior dos leitos.

A segunda parte trata do projeto da caldei-
ra propriamente dito, a um nivel de detalhamento sufici
ente para orientar sua implantagao pratica. 0 ealeulo '
baseia-se em expressoes obtidos de literatura recente e

em dados experimentais fornecidos pelo nosso orientador.
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Notagao Uttilizada:

Superficie de troca de calor, m2.

Numero de Arquimedes.

Calor especifico, Kecal/ Kg %c.

Coeficiente de propofcionalidade.
Coeficiente de arraste para o fluxo ao redor de wmna esfera.
Diametre da particula, m.

Diametro equivalente da particula, m.
Diametro do tubo (leito fluidizadol), m.
Coeficiente de difusdo (difusividade) m®/h.
Coefiectente de difué&o molecular, m°/h
Coeficiente de difusao convectiva, mZ /h.
Coeficiente de atrito.

Aceleragap da gravidade, m/s?.

Fluxo de massa, Kg/h ou Kg/s.

Nimero de Grashof.

Coefictente de troca de calor por comvecgao, Keal/m® n °C.

Altura inietal do leito, m.

Altura do leito, m.

Comprimente do curso, m.

Distancia entre duas fileiras de particulas,m
Porosidade do leito.

Peso molecular.

Expoentes em equagoes.

Niumero de Nugselt.

Pressgao, Kg/mz.

Nuamero de Prandt.

Quantidade de ealor transferido por unidade de tempo Keal/h.
Calor transferido por m® de parede no tempo ‘Zf R Keal/m®.

Raio do leito, m.
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Niumero de Reynolds.
Area das particulas ou do leito, m
Temperatura do meio,
Temperatura do metio,
Volume da particula,

Volume do lezto,

Volume de matertal, 7o

- pit-

Veloeidade total de movimento das particulas, m/s.

Veloeidade superficial do fluido, m/s.

1. o= Velocidade superficial do fluido na minima fluidizagao, m/s.

Componente normal a superficie de troca de calor da velocidade

da particula, m/s.

Coeficiente de transferéncia de calor da particula.

Coeficiente de transferencia de ealor da parede, KcaZ/m2 R %e.

= Mazimo coeficiente de tramsferéncia de calor da parede.

Componente de condugao do coeficiente de transferencia de ecalor,

Keal/ m2 h °c.

Componente de convecgao do coeficiente de transféréncia de ecalor,

Keal/ mz n °c,

Componente de radiagac do coeficiente de transferéncia de calor,

Keal/ m2 fif ek

Diferenga finita.

Distancia média entre as particulas e a parede na camada mais

proxima a esta, m.

Espessura do filme de gas, m.
Peso especifico das particulas, Kgf/ mz.
Peso especifico do meio, Kgf/ m.

Peso especifico do gas, Kgf/ .

Emissividade.

Coefictente de resitencia.

?;: Coeficiente molecular de condutividade térmica, Keal/ m h ek

%rz Componente de radiagao da condutividade térmica, Keal/ m h °c.
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- ?\m: Condutividade térmica molecular do meioc, Kela/ m h °c.
?bf;'Cbndutividade térmica efetiva, Keal/ m h °C.
M = Viscosidade dinamica, Kg . s/n’.
6 = Viscosidade cinematica, me/s.
@ = Temperatura da particula, °C ou °K.

6?‘b: Temperatura das particulas na superficie do leito fluidizado,

°c ou °x.

‘fiz Fator de forma da particula de acordo com Zhavoronkov.

4): ﬂ32= Fator de forma da particula segundo Leva.

INDICES

M = material.

f = fluido.
f.b. = leito fluidizado.
1.s. = referente ao limite de estabilidade (minima velo
cidade de fluidizagaol.
m = meto.
1 = leito.

par = parede.
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II.I - TRANSFERENCIA DE CALOR EM LEITOS FLUIDIZADOS

ITI-1)~CONSIDERACOES GERAIS

Os mais complexos problemas no estudo da

trans ferencia de calor num leito fluidizado sao:

1) A transferencia de calor entre as '

particulas e o meio;

2) A condutividade térmica efetiva do
leito, e;

3) A transferencia de calor entre o '
leito fluidizado com outra superficie submersa, ou com

as paredes circundantes.

Uma grande quantidade de calor pode '
ser transferida por unidade de tempo num dispositiveo
trocador de calor se todos os trées fatores, do lado '
direito da equagac de Newton forem elevados; estes fa

tores sao:
- 0 coefietente de troca de calor;
- a area de transferéencia do calor,e;

- a diferenga média de temperaura.

Enquanto a determinagac do coeficiente
de calor representa a mator dificuldade no projeto de
trocadores de uma tunica superficie, ha outros proble-
mas particulares, na maioria dos trocadores em Lleito
fluidizado, na determinagao da diferenga média de tem
peratura devido a distribuigao naoc uniforme do meio '
fluido entre as particulas. Nestes trocadores a dife-
renga média de temperatura ¢ extremamente pequena, e
torna-se necessario encontrar solugoes que superem es
ta dificuldade, ac inveés de tentar qumentar o coefici
ente de troca de calor entre as particulas e o meio.
Quando as particulas sao irregulares na forma e pos—
suem lados concorvos ou chatos,torna—se também difi-

¢tl a determinagao da area de troca de calor.
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I7T1-2)— COEFICIENTE DE TRANFERENCIA DE CALOR ENTRE

AS PARTICULAS E O MEIO

No caso geral a tranferéncia de calor entre as
particulas e o meio pode ser observada como sendo a '
soma de 3 componentes. As parcelas de transferencia '

por condugao, convecgac e radiagdao. Assim:

o =

(29)

&eonpy T  Ncomv + X gap

Os fatores mencionados anteriormente ,
eomo por exemplo o diametro das particulas, afetam os
componentes condutivo e conectivo do coeficiente de

transferencia de calor de maneiras distintas.

Para particulas finas, a componente con
dutiva de & causada pela condugao de calor molecular,
é muito elevada. 0 coeficiente de troca de calor aumen

ta rapidamente quando o diametro médio das particulas

decresce. Isto
relagao limite
do coeficiente

féricas) desde

ocorre diretamente,
de Nusselt (que fornece
de troca de calor, para

que assumamos que neste

da assim chamada '

o minimo valor
particulas es-

caso o calor é

tranferido para a superficie das particulas, apenas '

por condugao molecular, através de uma esfera de

ao redor da particula.

gas

0 diametro exterior desta esferade gas

¢ adotado como infinito, isto &, a espessura da cama

da a qual ge aplica a diferenga de temperatura & in-

finita. Este valor minimo do coeficiente de troeca de

calor, pode ser obtido da equagao de condugdo em re-

gime uniforme, numa parece esférica. Assim:

& =

onde

21 Am 1ﬁ§"

I/dz

= &dezz

1/d,

2 A
dy (1= dy/g )

(31)

A ¢ {30}
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onde d,; e d2 sao respectivamente, o diametro da parti-

cula e o diametro da camada em torno da particula.Quan

do d2 —& 08 g equagao tende para seu menor valor, ou

Z A

m

O< . :.-_.——
min d

seja:

A componente condutiva do coeficien-—
te de troca de calor & assim, inversamente proporcional
ao diametro da particula, isto e, valores do coeficien
te de calor tao grandes quanto se deseja, podem ser ob
tidos simplesmente pela redugao do tamanho das particu
las. Assim, uma intensificagao na troca de calor quan-—
do o diametro das particulas é diminuido é conseguida
nao paenas pela formagao de uma area mator de transfe-
réncia de calor por unidade de peso, mas também pelo '
aumento no propric coeficiente de troca de calor.

Um aumento mator em O ¢ obti-

B cond
do pela redugao da ezpessura do filme do meio fluido '
no qual se calcula a diferenga de temperaura. Este é o
caso de um leito fixo ou um leito levemente fluidizado;
por causa da alta concentragao das particulas, a espes
sura da camada do meio (o agente principal de troca de

calor) entre as particulas & bastante reduzida.

Durante a expansao uniforme do leito
a espessura meédia do filme circundante aqumenta, ou se
= / o .
a, X diminut.
I, cond

A tabela ( 5 ) mostra os valores de

X cond caleulados pela equagao (31 ) para varias es-—

pessuras de " envelope de fluido'.

L) 1cond
0.025 L0s | 208
0.05 1.1 1.1
0.10 12 6
0.25 LS 3
0.50 2 2
1 3 LS
2 5 1.25
4.5 10 L1l
50 101 L0t
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VAR

A componente convectiva X ponv inelul
toda a parcela de O« devido ao transporte molar. A ve
loeidade caracteristica do meio para a operagaoc de tro
cadores de calor de leito fluidizado é pequena, varian
de de fragces de metro atée alguns metros por segundo.

Poderia parecer que o para as particulas deves

conv
ge ser pequeno, mas ndo & isto o que acontece na pr&ti
ea.

A componente radiante da transgferéen-—
eia de calor entre as particulas e o gas é geralmente
desprezivel (apesar de nao ser este o caso para a trans
feréncia de calor para as parvedes ou outras particulas),
por causa da elevada transparéencia térmica dos gases e

pequenas camadas de gas entre as particulas.
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IIT-3)-DIFEREN(GA MEDIA DE TEMPERATURA EM

TROCADORES DE CALOR DE LEITO FLUIDIZADO

A diferengca de temperatura depende '
principalmente do arranjo do trocador de calor (co-cor
rente, contra-corrente ou correntes perpendiculares) e
da relagao dos equivalentes térmicos do meio fluido e

do material de condugao de calor

F praticamente impossivel o aumento
da quantidade de calor transferido pelo aumento da area
superficial e do coeficiente de pelicula, se a diferen
¢a de temperatura no trocador de calor for muito peque
na.

No limite, quando o trocador estiver
operando,em regime uniforme e X F/Wg for infinitamen
te elevado, a temperatura dos gases, em contato com as
particulas, durante a mistura intensiva no leito Fflui-
dizado, tende para a temperatura do material, isto e,

a diferenca logaritmica de temperatura tende a zero.

Lettos suspensos possuem concentra-
eao volumétricas baixas de particulas. As particulas '
permanecem afastadas umas das outras e sao uniformemen
te banhadas pelo fluido; o meio possui uma temperatura
relativamente uniforme através de quase toda a segao '
do trocador de calor, devido a intensa mistura e agita
cao no leito. Assim, a determinagac de coeficientes '
de transferéncia de calor das particulas nao é comple-
z@ e formulas empiricas, relativamente simples, sao '

utitlizadas:

g 4
Nx.{-‘~i.25"-i03 ’Rﬂ_‘lé
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IIr-4)-MECANISMO DE TROCA DE CALOR

Mesmo as velocidades superficiais bai
zos do gas, da ordem de décimos de metro por segundo,
08 coeficientes de troca de calor sac extremamente ele
vados em paredes submersos, em leito de particulas fi-
nas; o0g coeficientes podem atingir 300-600 KcaL@F R °c,
ou até mais.

Tats valores elevados de coeficien—
teg, podem ser explicados pelo fato que a troca de eca-
lor neste caso nao se limita pela espessurq da camada
laminar ou sublaminar do gas, mas sim pela espessura '
da camada de gas entre as paredes e as camadas de par-

tieulas mais prozimas a elas, que & consideravelmente
menor (741).

Em contraste com a transferéencia de
calor entre uma parede e um leito denso estaciondrio,'
as particulas nas camadas mais proximas ds paredes, de
um leito fluidizado, possuem praticamente a mesma tem-
peratura que o nucleo do leito; pois o tempo de perma-—
nencia de cada particula proxima ds parvedes é muito pe

queno.

A todo momento, a espessura da cama
da de gas, entre a parede e o material do leito, varia.
A menor espessura de camada ccorre no caso de contato
entre a parede ¢ uma fileira de particulas, o que, pa-
ra o caso de particulas esféricas, corresponderia a um

sexto do diametro da particulaq.

IIT-4.1)- EQUACOES APROXIMADAS PARA TROCA DE CALOR

POR CONDUGCAO

Um valor aproximado da distaneiaq (L)
entre as particulas, numa dada fileira, ou entre filed
ras, pode ser estimada da porosidade do leito (m). O !

volume do leito &

Vi

v, . =t
leito (1-m)

5004




o o8
onde v ¢ o volume de material solido.

4 distancia axial entre as particu
las de diametro "d" num leito fluidizado varia na pro
porgao do inverso das raizes cubicas da relagao dos '

volumes:

I
" / 14 - 1/3 ! 1/3
L . _lezto . 1 - m

Ll’ Tt

[4 =
Vieito I -m

Esta distaneia & tgual a "d" para
um leito denso de esferas num arranjo cubico, para o
gual m = 0.476.

Para um leito fluidizado de porosti
dade m, as distancias médias entre as particulas tor-

nam—se:
1/3
[ = d 1—0,476’\ _ 0,807 4

1 — m / (I—m)l/3

(32)

Num intervalo de tempo d (- uma
particula recebe (ou fornece) a seguinte quantidade '

de ecalor, por condugao:

7y 43
N 12 _ I7g” d 8(33)
dQ: ;\m :‘Td (Q—tpar) O-.IB—CM T’LT
dw d
onde aw = distancia média entre a parede e a super

fieie da particula adjacente.

Anm

L
par

&

condutividade térmiea do gas.

temperatura da parede.

temperatura da particula.

1l

da equagao (93 ), vem:

— =k, d G (34)




integrando a equagao (34) para o intervalo de tempo G
durante o qual a particula permanece na primeira filei
ra, enceontra-se:
G-t
i n par =k 25

@“ @f'b L

onde 6G.b ¢ a temperatura da particula na parte cen-
tral do leito.

Esta equagao pode ger reescrita na forma:

(~k, O )
_ 5 1
- ¢ = ( &b toa1) €

par

-k. 5
ou AS =0+ Owm=( Owb-+t_ )1~ € L) (35

par

0 tempo & no qual a particula passa da pri

; : L
meira camada para a segunda, pode ser interpretado

£
wn

tsto é, diretamente proporcional a veloeidade da parti-

cula na diregaoc normal a parede (wn).

Assim, o tempo mecessario para renovar a '

primeira camada de particulas é:

L 0,807 d :
ICE = (36 )
wn zm(l—-m)’z/3

A quantidade de calor transferida no tempo
?6, por e de parede é:

&_Eiifi_ AB .y
8

_ A
9% T Cy &’ Mo~
onde N é o numero de particulas na primeira camada.

2/3

L 0,65 d°




ars.

Assim,

2/3
WCy Yy d (1-m) 46

3,9

(38 )

ou, por unidade de tempo, a quantidade de calor trans-

ferida e:

- % _ -%k. G
¢ == =c Y, w, (1-n) (1- €7°) A Cn — !
G _
Y (39
C<par

E interessante notar que quanto mais ra=-
pido as particulas se movem, ou seja, quanto menor & o
tempo de permanéncia de cada particula sobre a superfi
eie a ser aquecida, e portanto menor & a quantidade de
calor cedida por uma particula num unico eiclo, maior
sera o fluxwo de calor para a superficie da parede. Quan
do a mistura de particulas é acelerada, o niumero de '
particulas,efetivamente, trocando calor com a parede, '
por unidade de tempo, € aumentado mutitas vezes mais do
que a redugao na quantidade de calor removida por ca-—

da particula.

Quando a velocidade superficial aumenta,
eleva-se também a velocidade w, e a porosidade do lei
to m. O aumento na veloeidade das particulas leva a '
um acréscimo em (X

par’
rosidade do leito possui o efeito oposto.

enquanto que o aumento da po

Inieialmente, quando a porosidade & pe-
quena, ¢ a velocidade w, ¢ insuficiente para elevados
valores de troca de calor, uma aceleragao das particu

las possui um efeito sensivel, ou seja, ¢ aumen

ar’
ta consideravelmente com a veloecidade super?icial do
fluido; posteriormente a situagac muda. Com velocida-
des altas a velocidade w,  se torna tao elevada, que a
temperatura da particula nac é capaz de diminuir du-
rante o tempo de permanéncia na primeira camada. Um '
aumento posterior na veloecidade superficial (e portan
to em wn) praticamente nao causa efeito algum na dife
renga de temperatura aplicada e assim, nao facilita-

oo
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ra uma troca de calor mais elevada. Ao mesmo tempo o
efeito negativo da porosidade é aumentado com aumento
de w, . Assim, com um ligeiro aumento da velocidade, '
o< comega a decrescer. Isto pode ser visualisado nos

par
graficos a segutr:

Hyall

By all

Wy Wy

a) b}

Figura 9

I77-4.8)- EFEITQ DA TROCA DE CALOR POR CONVECGAO

De uma maneira formal, podemos entender
a troca de calor no leito fluidizado eomo o resultado
de uma simples passagem.de jatos entre as particulas.
E interessante notar que este tratamento leva d con-—
elusao de que a troca de calor é proporcional aos pa-
rametros W e d (velocidade das particulas na diregao

normal a parede e diametro médio das particulas).

Como resultado de experiéncias com par-
ticulas de diametros meédios (10) chegou-se a uma '
expressac ra a componente convectiva de -

1% para p C<par_mam,
dada a seguir:

Ap = 18w, C. T d (40)

onde: wf veloeidade superficial do fluido (m/s)

¢ = calor especifico (Kcal - Kgnl. )
'h = densidade do meio (Kg. m_g)
d = diametro das particulas (m).

Note-se que a infiltragao de fluido ao

longo das paredes, nas condigoes de (X ¢ da or

./

par-max
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dem de 1/20 daquela no meio de um leito denso, com as

mesmas particulas e a mesma velocidade superficial.

ITI-4.3)-EFEITO DA RADIACAO

Pode-se levar em conta a troca de calor
entre o leito fluidizado e as paredes, com uma compo-—
nente de radiagao ;\r' Como a equagao ( 39 ) expressa
a troca de calor por condugao, entre a parede e a pri
meira fileira de aprticulas apenas, enquanto que a '
troca de calor por radiagao ocorre igualmente com to-—
das as particulas dos outras camadas que sao "visiveisg”
a parede, torna-se necessario definir ?‘r por uma '

subgtituigao em )\eff e na equagdo (39) como:

. 7 . Q1.2 9, (41
rd®
A t ——4*— ( 9— tpar)

onde € 1.2 & o calor recebido pela parede, de uma u-

nica particula.

Introduz—se também um Ffator de corregao
para realcionar a radiagac total apenas com a radia-

¢ao da primeira camada de aprticulas:

A = ¢ 7 (42 )
+ 1.2 (1-m)%/3

—

fator de corregao

Entretanto e mais simples e mats conveniente '
congiderar a transferéencia de calor por radiagao pela
definigao de um coeficiente global de transferencia '

dado por:
o = X + X

par par r

onde X_ & a componente condutiva-convectiva calecula-

da por (33) com 7\:;‘\m+ >\f e
ol
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tees | (£55)" {5
q\P = 4,9 re 100 (43 )
8 r Tpar
onde:
Eood ¢ a emissividade reduzida de corpo negro pa

ra o sistema leito fluidizado/parede.

Tpar e 8 sdo as temperaturas absolutas da pare

de e das particulas.

Pode-se demonstrar que Ered = E, sendo

E, a emissividade da superficie da parede aquecida.

A determinagao de G serd melhor anali-
sada na segunda parte deste projeto, em conjunto com

certas consideragoes praticas.

Assim, a troca total de calor entre as

paredes e o leito fluidizado fica:

SHRES ( 6 - b’ (44 )

onde:

—_Q;fom
éa:cﬁ QXAM Yy (JL‘—m)I/3

' 4,93r9b ¢ T )41
+ IL(_E%O—) - (’%5 (45 )

i A _
O<T = €y jM W, (I1+m) (1




IV -~ PROJETO

IV~1)- DEFINIQAO DAS CARACTERISTICAS

Iremos, agora, aliar os métodos para a

construgac de caldeiras convenecionais com a teoria de

lettos fluidizados, até aqui desenvolvida.

Vamos projetar uma caldeira, comparati-

vamente de pequeno porte, para movimentar o conjunto '

termo-elétrico emistente no Laboratirio de Miquinas Tér

micas do Departamento de Engenharia Mecanica.

Sem entrar em maiores detalhes quanto '

as deficiéncias do ciclo usado, vamos porjetar uma eal

deira de caracteristicas idénticas as da caldeira con-

vencional, hoje, 14 existem™ SGo elas:

Produgac normal de vapor (D)
Produgao maxima continua
Produgao de picos

Presgao de trabalho

pressao de construgao
Qualidade do Vapor

Temperatura do Vapor
Temperatura do ar ambiente
Temperatura da agua de retorno
Altitude do local da instalagao
Combustivel

Eficiencia térmica na produgdo normal (vef. peti)
Perda de combustivel nas cinzas

Concentragao de solidos na saida dos gases para

a atmosfera

1.100 Kg/h
1.200 Kg/h
1.270 Kg/h

4 ata

9 ata
superaquecido
250 °c

°c

30
37 °¢
nivel do mar

carvao vapor de
Santa Catarina

83 %
desprezivel

desprezivel




IV-2)- VAPOR E COMBUSTIVEL

1.Condigoes de estado do vapor:

p, = 8 Kgf/cm2 e t, = 250 °¢C definem:
h, = 704,8 Keal/Kg e V, = 0,3031 m® /g
2.Calor do vapor:
Q, = D (hv-ta)
@, = 1.100 (704,8-37) @, = 734.580 Keal/h

3.Consumo de combustivel:
conhectdo o carvago vapor de Santa Catarina,

pet = 4.180 Keal/Kg, temos:

B = —134.560 B = 211,7 Kg/h

4,180 . 0,83

Como nao ha perda de combustivel

com

nao '

queimado nas cinzas, essa &, efetivamente, a massa de

cobustivel que gerara calor.




1Vv-3)~ DETERMINACAC DO VOLUME DOS FLUIDOS

1. Equacionamento da combustao:

Basicamente, na combustao do earvao vapor
de Santa Catarina ocorrem as oxidagoes de enxdfre, hidro
génio e obviamente do carbono que pode ser total ou par
ctal (no caso particular de combustdo em leito fluidiza

do é total). Entqo, temos as equagoes:

A) c + 02 E— 002
1 mol 1 mol 1 mol
12,01 Kg 22,39 Nm® 22,26 Wm°

entac, 1 Kg de carbono:

exige =Gl 1,864 wm®  de oxigenio
12,01
e produz 22,26 1,8535 Nm°> de didzido de carbono
12,01
B) Bl el ey > H,0
2 P 2
2
1 mol 1/2 mol I mol
3 3
2,016 Kg 11,195 Nm 22,4 Nm
entao, 1 Kg de hidrogéenio:
exige RO 5,56 Wm® de oxigenio
2,016
e produsz 22,4 11,11 m®  de vapor d'agua
2,016
c) S + 02 — 302
1 mol 1 mol 1 mol
32,06 Kg 22,39 Nm® 21,89 Nm®

entac, 1 Kg de enxofre:




7
exige AR 0,697 Nm3 de oxzigenio
32,06
e produz SR AN 0,683 Wm® de didzido de enxofre

82,08

2.Volume de ar:

Com isso e a composigao do carvdo, obte
mos o volume de oxigenio tedrico (estequiométrico) ne-

cessario na combustao:

vt = 1,864 ¢ + 5,56 (h - &)+ 0,697 &
02
onde:
¢ = 43 3
h = 2,9 9
o= 3,2 %
s = 2,8 %

Alem disso, assumindo-se que no ar te-
mos 21 % de oxigenio, podemos tirar o volume de ar teo

rico para a combustao:

t
4

' 92 - 58760 + 26,445 (h - ) + 3,322 s

ar 0,21 8

7= 4,574 ng/Kg de combustivel

ar

Sabemos que para a combustao total se
realizar & necessdria uma certa porcentagem de excesso
de ar. Intuitivamente, percebemos que a combustdao & !
tao mais completa quanto maior for esse excesso, mas '
por outro lado, esse excesso reduz a eficiéncia térmi~

ca da ealdeira por elevar as perdas na chaminé.

Como nao nos foi possivel construir wum
prototipo, somos obrigados a recorrer a dados experi~

mentais conhecidos. Devemos apenas estar atentos para

s
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o fato de que tais dados foram obtidos em condigoes, mui
tas vezes, bastante diferentes da nossa (por exemplo, o
carvao europeu €, em geral, antracitico, de qualidade '

muitissimo superior a do nosso).

A tabela (11) abaixo mostra alguns resul

tados obtidos quando da variacdo do excesso de ar:

Excesso de ar Emissao de CO
% % (base seca)

0 0,8

2,5 0,25

10 0,08
30 menos que 0,04

Tais valores foram obtidos com carvdo '
queimado em pedagos realtivamente grandes (6-25 mm) em
leito fluidizado.

Notamos que, do ponto de vista da emis-—
sao de C0, o valor de 30 % & bastante satisfatério.Quan
to a eficiéncia térmica, basta lembrarmos que o exces-—
so de ar usual em caldeiras convencionais €& da ordem de

30 a 35 %, sem grande perda de rendimento.

Entgo:

¥ e v = (1+40,30). 4,574 = 5,946 Nnm'/Kg
ar ar

Ou segja:
*
v' =v® . B=5,046 . 211,7
ar ar
r 3
v = 1.280 Nm~/h
ar

5.Volume dos gases queimados:

Analogamente ao volume tedrico de oxigé
nio, temos (13):

06 o




K; = 1,8535 ¢ + 0,683 8 + 0,8 n + (Sh + ) .
Onde:
n = 1,0 %
w = 10 %
%
v oyt o vt
g g ar
Vr*
g = 1,8535 ¢+ 0,683 ¢+ 0,8n% (9h +w) .
.
Vg = 1,8535 . 0,43 + 0,683 .

+ 0,1) + 0,79 . 4,574 + 0,3 . 4,574

- 87 -

t
1,24 % 0,79 V.

t
1,24 + 0,79 V_ 4 m

r¥ 3 y
Vg = 6,258 Vm"/ Kg de combustivel
Como: al S VP g . B
g g
v" = 6,258
g
V; = 1.325 wmS/nm

Vt
ar

0,029 + 0,8 . 0,01 + 1,29 (9 . 0,089




1V—-4)- PERDA DE CARGA NO LEITO FLUIDIZADO

De acordo com a parte tedrica (14):

2
A A e A S \_P
2 4, 7 Se mg

Juanto ao tamanho dos pedagos de earvao,
as ewxperiéncias realizadas mostraram que, quanto mato
res eles foram, menor serd a elutriagaoe. Em contraparti
da, pedagos muito grandes exigiriam uma velocidade de
fluidizagao altissima, o que tornaria a fluidizagao qua
se impraticavel. As recomendagbes sdo para o uso de pe-
dagog de 6 a 25 mm,

Por conveniencia, usaremos carvac brita-
do com tamanho maximo de 1/4" (6,35 mm), podendo ser ad
mitido como diametro médio, ponderadamente, o valor '
8,0 mm, dada a friabilidade do carvgo. Usaremos, ainda,

areia com graos variande de 1.000 a 1.500 mm.

Una consideragao importante deve ser fet
ta quanto ao material do leito, em regime permanente. I
nicitalmente, temos wma mistura de areia e carvao, que '
com a queima deste #ltimo passa a ser areia + cinzas +
carvao. Como ha alimentagdo constante de carvio, bem
como sua queima, ha uma produgdo constante de cinzas '
(que no nosso caso é maior dada a md qualidade do nosso
carvao). Ocorre, entdo, um aumento no volume do leito,
até que ele seja "drenado". A partir dai, como hd cons-
tante produgac de cinzas, teremos uma mistura de cinzas,

e carvao ndo queimado formando o material do leito.

Isto nos traz a vantagem de dispensar a-
limentagdo de areia mas a desvantagem da incerteza das
caracteristicas fisicas da "areia de einzas”: densidade,
calor especifico, granulometria, etec ... Principalmente
a granulometria nos preocupa por nao sabermos como se !
comportara quanto a abrasdo, tanto entre &4 quanto com

08 metats, com 08 quais entra em contato.

S G5




70

Para as condigoes inteiais do leito, cal
cularemos o diametro equivalente, como uma média ponde-

rada entre os diametros da silica e do carvao.

Conhecemos:

A 1.000 K f/ms = densidade do carvao (18)
e g

A+ 180 s = tempo necessario para a queima de '
RN

Devemos observar que as experiéncias (12)
realizadas, principalmente na Inglaterra nos dao um !
valor de A¢ muito mator, mas algumas experiencias reaq
lizadas aqui no Brasil mostraram que as malores porost
dade e porcentagem de volateis reduzem o tempo de queti-
ma. Outro detalhe importante é que o carvao existente '

na Europa Ocidental e predominantemente antracitico.

Com isso, a cada instante, em regime per
manente, teremos 0,011 m3 de carvao, num leito fluidisza
do, que, em primeira aproximagao devera ter entre 0,19
e 0,20 mS . Com isso, sem grande erro, podemos supor que
o diametro das particulas do leito é aproximadamente o

diametro das particulas de aretia.

Passaremos, agora, ao cdlculo dos demais

parametros que participam da perda de carga:

1. Fator de forma 4)

Segundo Leva (15):

D= 5,005 __F :LPg
=2 V273 1

Adotaremos, em primeira aproximagao, partt
culas de forma cubica visto que essa é a figura geomé-
trica regular que mais se aproxima da forma real do car

vao britado (bem como dosg grdos de aretial.

Assim, se D = 1,5 mm = gresta das parti-
culas do leito.

1a0d
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S
F=6 D% = 8. 1,52 = 13,5 v = area externa das particulas.
L7 - 3 — 3 = 3 _ -
V=D = 1,5 = 3,375 mm® = volume ocupado pelas particulas.
entao:
k)D ~ 13,5 - 1,33
(3,375)%/%

2. Porosidade:

De acordo com o grafico abaizo (14)

rm
& m e
as {r-mp?
SF
T
e 10 L
[ tos
44 /i/’,f 20 [ 27

=
i A

s

L~ //
A 2 s |4
6.0
/%/d‘ /-aa -4
a« ;/’d/ g L6
1
2 8
//‘%/ ’ d % ki
o e b3
aJd L 5 25 LIg
ar az as a4 as

Figura 10

Conhecida a relagao d/DT = 3,33 x 10—3,
supondo que Dn seja da ordem de 0,5 m, e supondo, ain-
da, que as particulas sejam lisas e com dimensoes uni-

formes, sai do grafico:
m = 0,32 = porosidade do leito

Temos, ainda, uma relagdo importante, '
que serd bastante usada: §
_il_i_ﬂiz

3
m

= 14,11

3. Aretfa:

Sem entrar em maiores detalhes quanto '
ds proporgoes dos silicatos e outros minerais, vamos '

apenas supor, que, a sua densidade é

S o




/‘a'\a = 2.200 Kgrf‘/m5 s e seu diametro médio de parti

cula e d_ = 1,0 e 1,5 mm.
a

Além disso, a areia tem dimensoes tais
que, ponderadamente com o carvao, nos permitem admitir
que o leito tem particulas com diametro equivalente mé
dio:

de = 1,5 mm.

4. Caleulo da velocidade de fluidizagdo Wt
Segundo 0 equacionamento conhecido (14),
supondo que estamos em regime laminar, adotaremos q ge

guinte expressao para o cdalculo da veloeidade de flui-

dizagao:
0,94
- 1,82 ﬁ“ -
wf 21,5833104 a’ " M ﬂ? {m/s)
[)0,88 ,OAm
onde:
d=1,8z 1075 m = diametro da particula.

-,

vigeosidade cinematica do ar (mg/s).

I/.

1?; = peso especifico das particulas do leito.

como: W=

)

1,97 = 10

M
AP= 1,12 kg/m®

kg/s.m = viscosidade dinamica do ar.

para o ar, aproximadamente nas condigoes do leito,

£>: 1,76 2 10°° /s

Alem disso, adotaremos para o material
do leito uma mistura 25 % carvdo e 75 % areia (e, pos

teriormente, cinzas), o que nos dara:

{{L 0,25 gxz + 0,75 GL = 0,25 . 1000 + 0,75 . 2200

. 3
3§w = 1.900 Kgf/m y
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Entao, tcremos uma velocidade de fluidizagao:

w, = 0,019 m/s

f

Esse valor coloeca o nosso leito em condi
¢ao de regime laminar, mas, o que acontece & que # um
valor extremamente baizo e, préve-se que nem a fluidiza

¢ao ocorrerd com uma velocidade de tal ordem.

A parte tedrica nos fornece a expressqo:
o. - o g 3
(/"M “m) e m

= 7
f 200 u (P i
v

que fornece o valor de wf = 0,42 m/s; para as nossas .
condigoes, entretanto, dados experimentaie preliminares
mostram que esta velocidade nao se encontra na fatza con
siderada ideal, levando-nos a supor, que esta expressaoc

nao ¢ a mais indicada para o nosso caso.

Pode haver uma certa discordiancia entre
a velocidade de critica caleulada por relagoes empiri cas
e 0o valor medido experimentalmente. Isso pode ser atri-
buido ao escoamento preferencial das fases, em virtude
da qual a forga de arraste do leito pelo fluido se tor-
na menor, ou a agdo de forgas eletrostdticas (no caso '
de fluidizagdo com gases), & aglomeragao das particulas
ou ao atrito fluido nas paredes do tanque. Este ultimo
efeito é particularmente importante nos leitos de pe-

queno diametro (que é o nosso caso).

Eziste outra correlagao empirica (24) ra
ra particulas com densidades entre 70 e 243 Ib/ftg,flui
dizadas com gases cujas densidades variam de 0,01 a !
0,1121b/ft3:

0,1

conhecidos todos os valores, teremoes:

wft = 1,2618 m/s




Necessitamos, ainda, corrigir esse valor,
multiplicando-o pelo fator de formd, e, com isso, tere-

mos o valor real da velocidade minima de fluidizagado.

w = 1,55 m/s

5. Valor de 9\ (fator de atrito)

Na parte tedrica, temos um grafico que
nos da tal valor em fungao do regime do leito. Supondo,
que estamos no regime de transigao: 10 <:Re <f1.000, te

remoes:
R, =132 = AN = 15

Com isso, ja podemos caleular a perda de
carga dos fluidos (ar e gases queimados) no interior do
leito fluidizado.

0,90 L (2,4)0% . 1,12 . 14,11 . 1,23
2

LN = 2x 15
2 -3
1,5 z 10 9,8

A, = 2,0 Kgf/cm®

Obs: Fomos obrigados a assumir um valor
para a altura H do leito. Nossa idéia inicial era fa-
ze~la de 1 m, mas os calculos subseqllentes , prineipal
mente o0s referentes d transmissao de calor, revelaram

que 0,90 m & um valor mais conveniente.
6. Definigao do leito:

Inietialmente, temos os seguintes para-

metros do leito ja determinados:

wf = 1,55 m/s = velocidade minima de fluidizagao.

H = 0,90 m = altura assumida para o leito.
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&
Ap = 2,0 Kf'g/em2 = perda de carga no interior do leito,
Vrar = 1.260 Nms/h = volume real de ar que atravessa o leito,ou
v’ = 0,350 W /s,
ar

Quando o leito estiver fluidizado, havera
um grande espagamento entre as particulas. Isto nos Leva
@ supor que tal espagamento nao ocasiona redugdo da drea
da segao transversal do leito. Além disso, devemos trans
formar a vazao de ar no valor das condigies de pressdo,e

temperatura do leito:

bV r, V, p=1,8 Kgfycmz = pressac média do leito
= =
Iy 7 T = 1.173° K = temperatura do leito (su-
posta 900 °C)
(e = Lo TVt _ 1 . 1173 . 0,35
ar p By & 1,6 273
_ 3
Q 4, T 0,94 m°/s

Devemos trabalhar a uma velocidade superior
bt hd - - .
a critica para evitar que epquenas falhas possam interrom

per o processo de fluidizagao. Adotaremos 2,4 m/s para o

projeto:
4 . = la 094 _ 002
leito 2,4
Admitindo numa segao eircular para o leito
teremos:

D = 0,71 m = diametro do leito

Feito isso, podemos fazer um esbogo da for
nalha, aguardando apenas as dimensdes da camara, feize de

conveecgdao e superaquecedor, que dimensionaremos a seguir.
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IV-5)- TRANSFERENCIA DE CALOR

1. Calor total
Qt = B ., pci = 211,7 . 4180 = 88439086 Kecal/h

Esse calor & fornecido pelo carvaoque ali
menta, continuamente, a fornalha e , exceto perdas, de
ve ger transferido ao vapor através das superficies de

troca (conforme desenhol:

4, = superficie lateral do leito;

A, = superficie lateral da camara (regiao logo aci-
ma do leito):

Az = superficie do feize de convecgao;

Ay = superficie do superaquecedor.

2. Troca de calor na regiao do letto (A;)

QI = & 4, ¢ 8 - ¢ )

T 1 par
onde:
A, = W DH=2m = Grea dtil de parede d'agua ao
redor do leito;
O = temperatura do leito;
par: 172 °C = temperatura das paredes;
C“T: coeficiente global de troca de calor entre o
leito e as paredes circunvizinhas, calculado
conforme equacionamento visto no ecapitulo III:
> = x o
T ( cond * = conv i rad
com:

( (><cond * CKEonv ) = CM /XqM ¥y (1 -m =

1 - exp (— i L,z ). )
Spar Cy Yy B, (I-m)1/3 .
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onde:
Cpp = 0,30 Keal/Kg °c = eglor especifico da mistura
qreia e carvac;
= 1.900 Kg/m’;
M . ?
m = 0,323
= 0,275 Keal/Kg 9¢c = calor especifico do ar;
é b + de d
e 6 é - % =0,5= 10-3 m = espa
par 3 &
b o~ d go entre cada parti
Z i
e cula e as paredes
vizinhas.
w, = pelocidade de fluidizag&o normal as paredes
do leito, caleulado abaixo (14)
3 v +6) (8527 Tpay
i 1 In ar A par
-3
tparxlo 2 (6 + Tpar) ( @If+Tpar)
a) @ 118,5 E
+ gre tan — 7 arc tan ﬂ—~1f— = ——-———————-——1———-———
Tpar Tpar Cy ZrM Wy (I-m)l/3
no nosso caso!
El = 0,8;
p =172 °C = 445 OK;
par
O = 900 °c = 1.178 °K

maxima temp

eratura do leito, O seja,

a temperatura

da chama,

dos gases quetmados,

que & caleulada de ac

com O QUTL

ordo com & entalpia

140 do diagrama Ro-

gin — Fheling (13) :

, - Bzpet = 668 keal/ i
VI’
g
suporemos Sred S8 06
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Portanto, 691f = 1.300 °¢c = 1.573 °k
Adssim:
wo = 0,20 m/s
o s = —'
( X oona* Xopony ) = 0,30 . 1900 . 0,20 (1 - 0,38).
1,2 . 0,275
1 - exp =
0,5. 1075, 0,30 . 1900 . 0,20 . 0,88%/°
_ 2 o
{ O<cond + CKconv ) = 78,4 Keal/h m c
4 4
t
B ( Jeogf) _(' zo%'r')
O<md:4,9.51 3 -
1f ~ “par
15,73% - 4,45¢ 20
X g = 49.0,8 s 2 = 211,4 Keal/h m° °C
1573 — 445

Com isso, obteremos o coeficiente global

de troca de calor no leito:

X, = 287,8 Keal/h m® °cC

Calcularemos, entao, o calor trocade no
letto:

QI:(XT A1r8-tpar)

= 287,8 . 17, 0,71 . 0,90 (900 - 172)

O
~
|

Q = 420604 Keal/h

1

Esse calor extraideo no leito ainda nos '

dara um saldo, de calor de (a ser trocado em 2, 3 e 4):

o = QT - QI = 4864302 Keal/h




Daqui em diante, vamos supor que estamos
dimensionando uma caldeira conveneional, onde o calor
total

“r

464302 Keal/ h.

3. "CAMARA DE COMBUSTAZO" (AZ) E SUPERAQUECE
DOR (A4)

Vamos supor que a "eamara' tenha uma al

tura de 90 % da do leito, o que nos darda wma area:

2 &
il -?7—0—4- 70H:M+ W.
d o

0,71 . 0,81 = 2,21 m°

Esse valor é igual ao da superficie pro

Jjetada, bom como ao da superficie irradiada.

Admitiremos, ainda, que os gases emergem
do leito a temperatura de 900 °C, que é a temperatura
do leito.

Coeficiente Global de Troca de Calor na
"Camara de Combustdo”:

As parcelas responsqveis pela troca de '
calor na camara de combustao sao duas: por convecgao e
por radiagao. Esta ultima é caleulada de acordo com a
lei de Stefan - Boltaman que engloba, apenas, a parce-
la tranferida por irradiagao luminosa ( a chama propria
mente dita ). Em alguns casos é necessario calcularmos
a parcela absorvida por irradiagao gasosa, dependente

da composigao dos gases queimados.

A determinagao da radiagac gasosa decor-—
re de estudos relativamente recentes. Dados contraditod
rios, obtidos pela observagao pratica e pelos calculos
de calor absorvido nas trocas dos geradores de wvapor,
levantaram tal problema. Dos constituintes encontrados
nos gases da combustao, apenas €0, e vapor d'agua se !
apresentam como bons receptores e emigssores de calor.

N 0

Sob o ponto de vista pratico, Hoy Ny,

e 50 const-—
2 2
derados nao irradiantes.

506
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Do item IV-3) sabemos que:
1 Kg de H, produz 11,11 wm® de H,0
I kg de C produs 1,8535 Wn’ de CO,
Entao, a produgao horaria serd:
Ve p = B. k. 11,11 = 211,7 . 0,029 . 11,11 = 68,2 i & 1/h
2 2
VCOz = B. e, 1,8535 = 211,7 . 0,43 . 1,8535 = 168,7 Nm® CO4/h

Conheeido Vg = 1.325 Nm°/

Vﬁgo
p(HO ) = —2 ' = 0,051
5 7
g
y
p(Coy = _€02_ - 4,197
1
g

Em fungao da pressac pareial e da tempe-
ratura dos gases, através de tabelas (13), obtemos:
[#]

Com ¢t =770

. —p =
medio G X 2394

Yy = 2,17

Na caldeira, podemos supor a temperatura

da parede igual a 172 °¢C e, com 1880, extrapolamos:

Em se tratando de superaquecedores, pode
mos supor, sem grande erro, que as paredes dos tubos '

estao com uma temperatura superior em 30 °C em relagdo

ao vapor contido neles. Como o vapor entra a 169 °C e
sai a 250 °C, vamos supor uma temperatura meédia de '
210 °c, ou seja, as paredes dos tubos estdo com 240 °C,

em média. Com Zsso, obtemcs:




Podemos, entao calcular os coeficientes
de radiagao gasosa como:

G(g = 0,22 ( X+ Y ), que nos da:

Ng, = 9,47

O<g4 = 10,10
0 coeficiente de transmissdo de calor '
por convecgao é calculado diferentemente para o super

aquecedor e para a camara.

Para a camara, temos formulas empiricas

(17) validas para fluxo interno, forgado e turbulento:

wn = 2D - 540,016 R® . pPb
m e r
X
onde:
a = 0,88 - _ 0,24
4 + P
r
b =0,335 + 0,5 €~ 0.6 F,
Pr: 0,688 (adotamos o valor para o ar)
_ w D h
R, = S
w o~ 8,5 m/s Re = 9 x 104
D= 0,71 m
DE 1,97 ¢ 10°° mé /s §
Entao,
a = 0’88—._._..0-’&__ = 0,83
4 + 0,688
Bl = 0,053 50 ghlsl el PR GRS
0,83
Wn_= 5+ 0,016 . (9. 16%) . 0,688 9266
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/---
LD |
Nn = 164,6 =
i 4
h= X =6,95 umd % =

K = 0,08 w/m °¢C 2

.20
D = 0,71 m 5,98 Keal/h m“ “C

Outra relagao empirica (13) nos fornece
0 coeficiente de transmissao de calor por convecgdo '

no superaquecedor:

0,854
, We ” te‘d'
C\c e E . 4,14 + 2,4g Meara
d 0,34¢ 1000
T

"
se usarmos tubos com diametro nominal de 1 , teremos seu

diametro externo 33,5 mm e

2, 405654

3< =
4 0,033505346

(4,14 + 2,42 . 0,77>

X

“y4

34,47 Kcal/mz n 9

temos, entdo, em cada uma das partes:

€, = calor por radiagao luminosa, diretamente proporcio-

nal & diferenga das 4%° poténcias das temperaturas.
¢ p mp

= calores por radiagao porosa e convecgdo, espectiva—

Lt
+

£
|

mente; dirvetamente proporcionais a diferenga de tem

peraturas.

Portanto, a tltima parcela pode ser agru
pada, de modo a fornecer um coeficiente global de tro-

eca de ecalor:

CALDEIRA SUPERAQUECEDOR
= 9,47 & = 10,10

C<92 s 7, B

o, = 5,98 e, = 34,47

15,45 Kaal/h m® ¢ 0% 44,57 Keal/h m °C
2 2 y

o
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/' +
satda saida
69 | 172 600 °C ~600 °C 280 250
J
2 4
169 172 900 °c 900 °¢ 200 169
entrada entrada
y: | = 2,81 A 4 = 7
s = 2,2Im ¢ =
Conhecido U =4,88 x 1078 Keal/h i ¥t
= -8 4 4. _
QR = 4,88 . 10 < 8,21 . (1173° - 4457) = 1998950 Keal/h
2
QV4 =D, (hvg , ~ kv t) = calor necessario para superaque
d oa eer o vapor até 250 °C
& = (g + Q. ) + g
V4 ey 04 R4

48280

44,57 (480) + 4,88 . 10°% (1173 ¢ - 513 %)

2
A, = 0,437 =

Que num tubo com diametro externo 33,5 mm

Ay = 33,5, 10° . L =0,437 —> L=4,16m

Podemos fazer uma serpentina com ¢ 800 mm,
4,4 espiras e passo de 100 mm entre elas. '

Para completar a troca de calor neste tre
cho precisamos, ainda, caleular a parcela (§ + § ).
9o Cy Y
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@ ’ * Qg2 = C<gb <Ay (A tlng) = 15,45 . 2,21 (570)

Q + @ = 18462 Keal/h

Portanto, nesse trecho, temos:

= 1899950 + 19482 + 48290

Qa_, = 267702 Keal/ h
Isto nos da um saldo de calor que passa
para o feixe de convecgdo:

Qp = 464302 - 267702 = 196800 Keal/h
Supondo que o0s gases entraram na camara
a 900 °¢C e cedevam 267702 Keal/h, com um calor especé
fieo a pressao constante de aproximadamente 0,33 Keal/
Kg °c :
Q2u4 = m . e ( 86 - ¢t )

8
g Pg

dai t_ = 425,4 °C, ou seja, somos forgados a faser '
8

uma reiteragao considerando g dessa ordem de grande-

za.

Reiterando o/ ts = 449 %¢

172] 440 °¢ 440 °¢ |280 250
superaquecedoy
o] 2]
172 900 ¢ 900 °c 200 169

Analogamente, c/ ¢ 6§70 °C temos

médio ~
0os seguintes valores das tabelas (13).
X =7,8

Y

1
ba
.
[=N]
©




Supondo a temperatura da parede tgual «
172 OC, extrapolamos:

Vo superaquecedor, adotando as mesmas '

hipoteses anteriormente descritos, podemos determinar:

Z, = 4,385

Recalculando novamente os coeficiente

de radiagao gasosa pela expressao

@(g = 0,22 ( X+ Y ), que nos fornece
X = 8,76
& e ¢ o 2,40’654 (4,14 + 2,42 . 0,67)
a
0,346
Q<§ = &, 87 0,0335 = 33,08
4

os valores de X, € X, se mantém. Assim os coefi
2 4

cientes globais de transmissdo de calor para a caldei-

ra e o superaquecedor valem:

CALDEIRA SUPERAQUECEDOR
X = 8,76 X - g, 87
99 Y4
¢ = 5,88 554 =33,08 .
[« (53
2 4
o0 =14,74 =41,95
Tg [><T4 ’

Os volumes de calor irradiado em 2 e o
necessario para o superaquecedor permanecem consta ntes

a saber:

g = 199850 Keal/ h

O
1

48290 Keal/ h

A nova area do superaquecedor valerd:
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v
48290
A g
g -8 g y
41,95 (370) + 4,88 . 10 (1173 - 513 7)
A, = 0,462 n?
Que, num tubo com diametro externo 33,5 mm,
dara
A
L = 4 = 4,39 m
7. 33,5 . 1073
Q + g = @, .4 (A1 1n)
02 g2 T2 a
e+ a = 14,74 . 2,21 . (450)
2 2
o + Q = 14660 Keal/ h
= 99

Portanto, neste trecho temos:

= 199850 + 14660 + 48290

& = 268800

g - 4

Isto nos fornece um saldo de calor que '

passa para o feixe de convercgdo

Q, = 464302 - 262900 = 201402 XKeal/ %

Supondo que os gases entraram na camara
a 900 °C e cederam 262900 Keal/ h com um calor especi-

fteo a pressao constante de 0,33 Keal/ Kg °cC.

r
Q2_4=mg.cpg(l9—ts)
dat t, = 433,9 °C que dd um erro de 1 %.

Admitiremos entdo:

t = 435 "¢
g




4. FEIXE DE CONVECCAO

Calor residual dos gases antes do fetixe:

QP = Qr - o-g = 464302 ~ 262900 = 201402 Keal/ h
Q = = @ - &, - @

necessario e 1 2

no feixe
@y = D (hv169,6 - 37 )

caldeira

Qnecessaﬁio = 1100 (660,89 — 37) ~ 420604 - 14660 ~ 19950

no feixe

Qnecessério = 51076 Keal/ h

no feixe

Apds o feixe, teremos:

Qnecessérﬁo = & fornecido pelos gases.

no feixe -

£1078 = 1326 . 1,29 . 0,33 (435 - ts)

donde t_ = 344 el

o calor residual dos gases é:

201402 - 51076 = 150326 = 1325 . 1,29 . 0,33 ( Ts - 30 )

o]

= T = 296,5 °

8

Esta discrepancia deve-se tdo somente tgo
somente a erros de aproximagdo nos cdleulos efetuados.'
Como trabalharemos a favor da seguranga adotaremos dora

vante o menor valor de TS s ou seja:

No feixze de conveecgao temos:

@ = X, 4. (AT In)
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onde @ = 510768 Keal/ h
o
e Agq, = 180°C
(]
169,56 172 297 ¢
169,86 172 435 °¢

De acordo com (17) o coeficiente de calor
para gases quentes circulando no interior de tubos pode

ser calculado por:

. a b
Ny = 5+ 0,016 . R, P
SN _ 2o ]
onde Ny = —— com K = 0,03 Keal/ h m" “C para gases queti
X
mados
a = 0,88 - .24
4 + P
r
b = 0,33 +0,5 e8P,

Como Pr = 0,688, teremos:

D-l
It
<
"
(28
oy

Supondo v = 25 m/e e com Q = 0,83 m3/s

teremos S = 0,033 m?

total
1/21’!

. 2

Supondo tubos com diametro interno de 2

necessitaremos de
n = 11 tubos.

25
pssin R, = -28: 28,4 . 10735 g550
5,8 . 107°
Assim  Nu = 5 + 0,016 . 23370 9285 o gg8 9566

My = £5,3




25
66,2 =
Enta S
ntac e 3
Az =
=7

25,4 . 10 2,5 = -8
i s
0,03
ar T
51076 = 9,2 m?
30,8 180
L = 91? = 4,2 m
n I D




LV-6)- DIMENSIONAMENTO DOS TUBOS

Como a pressao de construgdo é de 3 Kgf/

2 * -~ ] - -
em”, pela resistencia dos materiatis temos,

G:_: U e _ Pa

= —— , que nos leva a

®
1
[
@0
Fi
12

0,3 mm

min 2 O‘

Segundo a norma DIN 2441 (Tubos para '

transporte de vapor), adotaremos diametro nominal de
1" tanto no superaquecedor como no feixe de convecgdo

com os seguintes dimensces:

e = 4 mm = espessura da parede

dz 25,4 m m = diametro interno

1

Q&
1

33,5 mm = digmetro externo

Segundo a norma, a pressaco de trabalho
destes tubos é de 50 Kp/cm2 que nos garante o funcio

namento com coeficiente de seguranga em torno de 9.




IV-7)- PERDAS DE CARGA

Nos topicos seguintes dividiremos as per
das de carga dos fluidos em 2 tipos:

1) perdas de carga distribuida

_ I 1,82
Ap; = 0,4 F <D1,22> g

2) perdas de carga localizada

ZSP2 = X ;g onde K: coeficiente experimental

Dos ventiladores até a pré-camara temos:

L =~ 2 m

D = 200 mm

Y B 1260 . 4 _ 11,2 m/s

§ T (o,2)% 3.600
1,82 -4
A L =04 0,9 . 2 11,2 = 1,51 . 10
p 1,22 2
(20) Kgf/em

Obs: f = 0,9 para fluro de ar no interior de tubos lisos.

Perda de carga na grelha:

Segundo experiéncias na Afrieca do Sul
(11), é recomendavel o uso de grelhas distribuidoras se
paradas do leito por uma camada de aproximadamente 80mm
de altura constituida de pedras refratdrias com granula

gao de 6 a 9 mm.

Utilizaremos como grelha uma placa per-
furada, com orificios circulares de 2,5 mm de didmetro.
A area efetiva para o escoamento do ar foi tomada como
1,86 % da area transversal do leito, resultando em 1500

orificios.

A perda de carga na grelha serd:
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VAN
1)2
= K
Ap 2g
K = 2, pots consideraremos tanto a entrada quanto

a saida da gralha.

v r
v o= a = 50 m/s
3600 . A, . 0,0186
2
Ap = 2. 29 = 9,04 Kgf/om®
2g

0 carvao é alimentado por 2 lados opos
tos na base do letto fluidizado, ou seja, imediatamen-

te acima das pedras refratdrias.

Perda de carga no interior do leito '
fluidizado.

Conforme calculado anteriormente,

A = 2 Kgf/ cm2

A perda de carga na camara de combustao

¢ desprezivel,

Perda de carga no feixze de convecgao

Ae oo e (ESsEE Sl e 1,82 0 019 Kgf/om®
pI 5,54 1222
40° 2
N, = 2% 2. 9,8, 1,29 = 0,021 Kgf/em

Assim, a perda total de carga ao longo do sistema serd de:

APT = 2 Apl o+ 5 Apz = 2,1 Kgf/on®

Com o coeficiente de seguranga ?’: 1,6, vem

A

pT = 3,15 Kgf/ s




fornecer:
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Aseim a associagao de ventiladores deve

3,15 Kgf/ em?

0,35 Nm° 5




- 94 -

/-c
LV-8)- DETERMINACAO DA QUANTIDADE DE ARETA
FPARA PARTIR © LEITO
Da definigao de porosidade:
. APy e
-/QM -,/gm
onde /ﬁgméx = densidade do leito apée a fluidizagao
m = 0,382
= 3
Py = 1900 Kg/ m
- 3
P = 1,12 Kg/ m

L 3
a%%ém_ 1300 Kg/ m

Como o leito fluidizado ocupa 0,356 n®

teremos a seguinte massa de material:
m = /ngm .V = 1300 . 0,356 = 463 Kg

Entao, teremos a altura do leito antes

da fluidizagao:

2 2
v M o _ 485 ot , - W.o,71°
Y2 1900 4 ° 4 o
B = 0,61m que deverd ser a altura que devemog ter

areia no leito.
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IV=9)- INSTRUMENTACAO E CONTROLE

Devemoe nos preocupar com os controles
de temperatura, pressdo e vazdo de vapor. O primeiro '
deve ser alvo especial da nossa preocupagdo visto que
as incertezas, dos métodos de cdaleulo podem causar pro
blemas terriveis, uma vez que a temperatura do leito '
nao deverd exceder a 1000 °C, quando hd a fusdo das ein

2as.

a) Medidores de temperatura dos Gases

e do Vapor:

As temperaturas nos leitos fluidizados
sao geralmente medidac com termopores em contato dire-
to com as particulas. Os termopores encapsulados medem
a temperatura do meto, porém esta medida é tanto mais

imprecisa quanto mais espessa for a camada de protegao.

-

Sob condigoes de laboratdrio todo o ca
lor que chega ao termopar & transferido aos seus ter
minais por condugdo através de uma camada de gds e do
metal da capsula protetora. Num regime praticamente u-—
ntforme, um termopar submerso no leito indicara '
uma temperatura constante, apesar de estarem as parti-
culas circundantes constantemente troeando calor entre
st e com os gases do meio fluido. Essa uniformidade de
medida & decorrente da inéreia térmica do préprio ter-
mopar.

Escolhemos o termo par por ser especi-
almente aplicado em altas temperaturas (200 a 1000 °C)
€ por possuir resposta rapida. Seu funcionamento se ba
seia na diferenga de potencial gerada em Jungoes de di
ferentes metais. Essa diferenga de potencial & propor-
ctonal a diferenga de temperatura entre as Jungoes, de
pende de dotis metais e da sua homogeneidade. 0 diame-

tro e o comprimento dos fios no potencial gerado.

Para medir a temperatura dos gases, co

locaremos tempares distribuidos da seguinte forma:

- no meio do leito;

100
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- logo acima do leito;
- na entrada do fetxze de convecgao;

- na saida da caldeira.

Além disso, temos que utilizar mais um
termopar para nos inofrmar a temperatura de saida do

vapor para o Consumo.

b) Tomada de Pressqo:

Teremos & tomadas de pressao para nos
manter ao par das perdas de carga até a saidg dos ga-

sgeg.!

- na caixa distribuidora de ar, logo '
abaixo da grelha;

- logo acima do leito de pedras;
-~ logo acima do leito;
- na entrada do feixe de convecgao;

- na saida do feize de conveegao.

Alem disso, para termos um controle das
condigoes de saida do vapor, colocaremos uma tomada de

pressao na saida do vapor, para o consumo.

¢) Registradores Graficos:

Para termos um melhor controle e mato-
res bases para o estudo do proprio fenomeno da queima
de carvao em leito fluidizado, usaremos registradores
que nos fornecerao os graficos de temperatura durante,
todo o tempo de funeionamento da caldeira. Usaremos um
registrador "multi-point", que nos dara, a cada instan
te, a temperatura de cada uma das quatro tomadas de '

temperatura dos gases.

Alem disso, usaremos um outro registra
dor acoplado a um medidor de vazao para o vapor. Este

é importante para termos um controle do consumo.

N4




IV-10)- CONTROLE DE POLUICAO

1. Dessulfurizagao

Quanto a poluigdo, o principal proble-
ma apresentado pelo carvao nactonal, como ja foi visto,

-

e 0 excesso de enxofre na sua composigao.

Sem enumerar os diversos problemas tra
z21dos pela emissao de 802 na atmosfera, vamos ac méto-

do para o seu controle.

Un método bastante usual é a adigao de
oxido suproso. Este seria adicionado e, junto com as '

einzas, retirvariamos Sulfato de cobre.

OQutro € o chamado meétodo AKSO. 0 méto-
do se utiliza do carbonato de sédio ativo, obtido do
carbonato de aeido de sddio, produzinde sulfato de sb-

dio que sera retirado com o excesso de cinzas.

Um terceiro método - e que sera, adota
do em nosso projeto - sera a adigao de carbonato de '
ealeio ao leito, retirando-se sulfato de cdleio, poste

riormente, A reagao obedece a equagao:

1
Ca C'O3 + 302 + T 02 — Og 304 + COZ
1 mol I mol
80 Kg 21,89 Wm®
Como 1 Kg de enxofre gera 0,683 um® de
S0, e cada Kg do carvao contem 0,029 Kg de S, temos:
Vep = 0,683 . 0,029 . 211,7 = 4,19 HNm°/h.

2

Como cada Nm3 de S0, exige 3,66 Kg de
Ca COz, necessitamos da vazao de 15,3 Kg/h de Ca COz »
ou seja, uma porporgac de 1:14 em massa com o carvao.

oo
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4 emissao de oxidos de nitrvogénio ndo

requer grandes cuidados de nossa parte, uma vez, que
- b o

com a temperatura se mantendo no maximo a 900 “C ( no

leito) nao ocorrem as reagdes para a sua formagao
8. Retirada de ecinzas:

As cinzas serao retiradas pela parte '
superior do leito, de modo internitente, uma vez que '
este alcance o nivel de 0,92 m, sendo reduzido para 0,88m.
Este procedimento & mais aconselhavel porque uma reti-
rada continua aumentaria os efeitos de entrada de ar '

falso ou mesmo saida de gases quentes (perda de calor).

s
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fV-11)- ALIMENTACAO ¥ PARTIDA

Tanto o carvao quanto o carbonato de cal

eio (po) serao alimentados por parafusos helicoidais.

Seu dimensionamento & bastante simples,

mas foge ao escope do nosso trabalho.

Usaremos gas propano para dar a partida
no sistema, visto que nao ha combustdo em temperaturas
baixas. Este sera alimentado por dois torpedos de 45,4
Kg, apos passar através de regulador, rotametro e valvu
la. Sua injegao serd junto a grelha e o carvdo s6 serd
injetado apds o leito aleangar 250 °C. A ingjegdo do gas
86 serd interrompida quando tivermos o leito a pelo me-

nos 500 °c.

0
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Iv-12)- METODOS PARA APERFEICOAR O FUNCIONA-

MENTO DE LEITOS FLUIDIZADOS

As principais desvantagens inerentes a

fluidizagao como processo tecnolégico inmeluem:

I- o tempo de permanéncia nao-uniforme
das particulas prézimas d parede, na operagdo continua
dos leitos fluidizados;

2- a elutriagao de particulas finas de
material do leito fluidizado, quando se trabalha com '

varios tamanhos de aarticulas ao mesmo tempo;

3= a perda significativa de pressao a-
través do leito fluidizado e de sua grelha distribuido

ra de ar;

4- a dificuldade para se fluidizar o '
leito em velocidades baixzas, proximas ao limite de es-
tabilidade;

5— a erosao do corpo dos aparelhos e o
atrito do material granulado.

Deve-se notar que a maior parte destas
desvantagens sao relativas, ou seja, poderiam ser as-

pectos vantajosos para outros processos.

Por exemplo: a elutriagdo de particulas
finas é um problema se for mecessario lidar com diver-—
sos tamanhos de materiais num leito fluidizado, porém
¢ uma grande vantagem se se tratar de remover as parti

culas de poeira de uma material granulado qualquer.

De qualquer modo, é possivel atenuar a
mator parte destes efeitos, segundo cada caso pratico

em particular, conforme exporemos:

Para se equalizar o tempo de permanen—
cia das particulas em leitos fluidizados recorrem-se a

diversos processos distintos entre os quais citamos:

R
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- carregamento e descarregamento perid
dico do material do leito;

— equipamentos "multi-estdgio”, onde o
material e forgado a passar por varios estagios suces-—
sivos, enquanto ¢ ar é tnjetado em paralelo a todos os
estagios. Cada estagio possui um ventilador de alimen-
tagao, o que permite estabelecer condigoes completamen
te distintas a cada passagem, formando-se assim um lei
to fluidizado estratificado, ou seja, varios lLeitos con

tidos num 80

- telas de retardamento - colocadas no
sentido transversal ao fluwxo, tendem a dificultar o mo.
vimento livre das particulas, cirando assim um efeito

de estratificagdo;

- uso de defletores verticais, direcio
nando o ar em certas diregées preferenciais, conforme

a eondigao de utilizagdo.

Para a redugao da perda de pressao ao
longo do leito deve-se, sempre que possivel, operar com
leitos fluidizados rasos, isto é, de pouca altura. Pa-
ra que a eficiencia do leito mantenha seu valor eleva-
do, o dispositivo de alimentagdo do combustivel deve '
distribui-lo da maneira mais uniforme possivel sobre a
superficie transversal interna. Pode-se aumentar a unt

formidade da fluidizogao:

I~ melhorando o distribuidor de entra-
da do ar no leito;

2= retardando o leito (com a colocagdo

de telas horizontais, por exemplo);

3= operando com uma pressac mais eleva
da;

4- impondo vibragoes ao sistema;

5- misturando-se o leito mecanicamente,
eom ajitadores.

ey
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Estes métodos ainda encontram-se no es
tagio experimental e o uso de alguns deles requer deze

nas de vezes mails energia do que a necessaria para flui
dizar o leito.

Para reduzir a elutriagao do material
fino pode-se usar, em muitos casos, materiais "pelleti
zados" ou granuladoe, deixzar um espago livre sobre o '
leito, ou usar "leitos cobertores”, constituidos de par
ticulas grandes e leves que flutuam acima do leito prin

eipal.

0 maior problema dos leitos fluidizados
entretanto, ¢ o atrito devido as particulas em suspen-
8do, principalmente se o material é cireulado continua
mente através do sistema por dezenas ou centenas de ho

ras.

Entretanto, em tais casos, a ocorrémcia
de abrasao localiza-se principalmente nas linhas de '
transporte pneumatico e ndo no interior do leito flui-
dizado., Nestas linhas as velocidades relativas do gas
e das particulas sdo muito maiores do que no interior
do leito. Linhas de alta velocidade devem ser sempre '
evitadas quando se transporta particulas friaveis pneu
maticamente. A presenga de particulas finas no material

no interior do leito fluidizado.

A erosao nas paredes dos leitos fluidi

zados é geralmente insignificante.

Por outro lado pode ocorrer grande des
gaste nas curvas dos tubos de transporte pneumdtico,jda

que a erosac € proporcional ao cubo da veloeidade.

Deve-se, pois, utilizar materiais resis
tentes a erosdo bem como dimensionar curvas com raios

amplos, de modo a minimizar este efeito.

Com o desenvolvimento da fluidizagao '
como tecnologia, certamente ocorrerd uma atenuagdo dos
problemas ainda hoje encontrados nos leitos, proporcio

nando equipamentos cada vez mais confiaqveis e economicos.

oo of




- 193
/e

IV-13)- OBSERVACOES FINAIS

1. No transcorrer do projeto, foram en
contradas muitas dificuldades no que tange a literatu-
ra. Alem disso, a bibliografia encontrada apresenta um
equacionamento quase totalmente empirico, com campos '
de aplicagdo estreitos, de utilizagdo complexa e efica
eta duvidosa. Mas, apesar de tudo isso & o unico modo
de termos um inicio de utilizagao dessa tecnologia. Os
dados obtidos da operagao de um protétipo assim dimen-

stonado, sem diivida, conduzirde a valoree mais conveni
entes.

A4 necesgidade desse protdtipo se torna
patente para a verificagao das equagdes e muito mais '
para a determinagao de parametros, complementagao de '

dados e otimizagdo do processo.

2. Nao entramos em detalhes construti-
vos e dimensionais de elementos considerados convenctio
nais como ventiladores, tubos de eonvecgao, superaque-
cedor, alimentadores. Nao houve preocupagac de,nesses
elementos, pesquisarmos dimensées que levem a baixos '
custos e altas eficiéncias. Inclusive ndo nos importa-

mos com quats sejam os padroes usuais de sua construgdo.

3. Comprovamos, efetivamente, que as di
mensoes de uma caldeira de leito fluidizado sao m_uito
menores que de uma caldeira convencional para combusti
vel solido. Isso acarreta economia de espago fisico nas
instalagoes, e, por exzemplo, sua versatilidade permiti
ria ate sua instalagao préxima aos centros de eonsumo,
(por exemplo em indistrias de papel), o que acarretaria
numa economia de tubulagao e numa redugao da perda de

carga entre a caldeira e o centro de consumo.

4. Nao nos preoccuparemos em dimensionar

e detalhar os ciclones. Estes serdo colocados na saida do !
fetxe de convecgao e, as particulas elutriadas serco separadas e
ré-injetadas no leito a fim de que possamos extrair totalmente o
calor do carvapo.

Sl
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